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Prologo.

El desarrollo tecnoldgico industrial relacionado con los procesos afines a la transferencia de calor, ha
originado que cualquier profesional involucrado a este campo, se sienta comprometido con esta
disciplina.

En este texto se presentan en forma breve y elemental los fundamentos basicos de la transferencia de
calor, sin llegar a los tépicos selectos que contemplan un mayor grado de dificultad tanto en lo analitico,
como en las técnicas empleadas para la solucién de los problemas.

La obra esta enfocada principalmente al estudio de la transferencia de calor unidimensional, como base
para la comprensién en el estudio en dos y tres dimensiones. Sin embargo, se plantea la ecuacién general
de la transferencia de calor por conduccién en tres dimensiones y en estado transitorio, de la cual
emanan los distintos casos particulares de la conduccidn de calor.

El material se apega al programa de estudio de la materia de transferencia de calor, impartida en la
carrera de ingenieria mecdnica en los institutos tecnolégicos del pais, dependientes del Tecnoldgico
Nacional de México (TNM) correspondiente al plan IMEC-2010-228.

Toda la obra esta escrita en el sistema internacional de unidades y en cada capitulo se presenta el
contenido tedrico del programa de estudio, complementandose con ejercicios resueltos y propuestos, a
través de los cuales el estudiante puede practicar y desarrollar las competencias que adquirid en el
capitulo correspondiente.

En las uUltimas décadas se han publicado muchos libros de texto relacionados con el tema. Sin embargo,
cada autor trata de ofrecer al estudiante algo novedoso e interesante.

Es indudable que la elaboracidn de un texto, no es tarea facil, pues se tiene que conjuntar una serie de
factores que van desde el aspecto tedrico hasta el practico, aunado a la organizacion del material y a la
experiencia del profesor en el aula.

En las instituciones de educacién superior, cada profesor elabora su plan de ensefianza y se organiza
segln sus necesidades en el aula, por tal motivo, este texto representa el condensado de las notas y
apuntes implementados que se utilizan al estar impartiendo la asignatura del sexto semestre de la carrera
de ingenieria mecanica en el Instituto Tecnolégico de Mérida durante la ultima década.

En este texto no se pretende profundizar en los temas mas avanzados, ni tratar con investigaciones
recientes, mas bien se presentan los aspectos basicos de la transferencia de calor, mediante expresiones
matematicas basicas, al igual que, algunos conocimientos fundamentales de termodindmica y mecanica
de fluidos. Todo esto con el propdsito de iniciar al estudiante en el conocimiento y comprension de esta
disciplina de manera facil y motivacional, para que adquiera las competencias necesarias para su
desarrollo en el campo de su profesion.

El texto inicia con una leve pero necesaria induccion al curso, en la cual se presenta la planeacién del
curso, por parte del profesor y las competencias especificas a desarrollar por el estudiante en cada unidad
tematica; aunado a un seguimiento del avance programado versus el real, indicando el porcentaje de
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—————————————————————————————————— ]
aprobacién de los estudiantes y las evidencias presentadas por estos, finalizando con las observaciones
hechas por el profesor en caso necesario.

Enseguida se presenta una evaluacidn diagndstica, la cual sirve al profesor para saber si las competencias
anteriores adquiridas por el estudiante son suficientes para la comprensién y entendimiento de las
requeridas para su asignatura.

Posteriormente se presentan los siete capitulos que integran el programa de la asignatura: El capitulo | es
un tratado de los mecanismos basicos de la transferencia de calor y la combinacién de estos en los
sistemas de procesos térmicos. En el capitulo Il se plantea la ecuacidn general de la conduccién de calor,
misma que se utiliza para el estudio de geometrias planas, cilindricas y esféricas en una dimension sin y
con generacion de calor, en estado estacionario. Asimismo se deduce la ecuaciéon general para una
superficie extendida sin generacién de calor, la cual contempla tanto la conduccién como la conveccién
de calor, en estado estacionario.

Los capitulo lll y IV, presentan el estudio de la conduccién bidimensional de calor en estado estacionario y
transitorio, en sus soluciones analitica, grafica y numérica. En el capitulo V se analiza el fendmeno de la
conveccion forzada y natural en geometrias planas, cilindricas y esféricas en una dimensién y se
muestran las fdrmulas correspondientes para el calculo del coeficiente convectivo de transferencia de
calor.

En el capitulo VI se presenta un tratado de la transferencia de calor con cambio de fase y las ecuaciones
correspondientes para el cdlculo del coeficiente de transferencia de calor, para el caso del mecanismo de
la condensacidn pelicular y por gotas, y de la ebullicidon nucleada.

Por udltimo, en el capitulo VII, se presentan los principios bdsicos para el analisis, seleccion y disefo
termohidraulico de los intercambiadores de calor, dispositivos aplicados ampliamente en los sistemas de
procesos térmicos.
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Induccion a la Unidad.

En esta unidad el estudiante desarrollara ciertas competencias especificas y genéricas, mediante una serie
de actividades de enseilanza y de aprendizaje que le servirdn de base para el desarrollo de las
competencias en las unidades posteriores.

Competencias especificas a desarrollar:

1. Aplicar las leyes que gobiernan los mecanismos de la transferencia de calor a la solucién de
problemas de ingenieria.

2. Resolver problemas de aplicacion de los mecanismos basicos de la transferencia de calor por
conduccién, conveccidn y radiacion.

3. Comprender y aplicar la analogia de los circuitos eléctricos a los circuitos térmicos para la solucion
de problemas de transferencia de calor.

Para que el estudiante desarrolle estas competencias, el profesor presentard en forma de ensayo los
conceptos basicos y resolvera problemas relacionados con las competencias a desarrollar, y el estudiante
reafirmara dichas competencias mediante una serie de actividades de aprendizaje en forma de ensayos,
investigaciones, analisis de casos, elaboracidn de trabajos en forma de resimenes vy sintesis; y resolvera
problemas que involucren los temas presentados por el profesor.

Las actividades de aprendizaje que realice el estudiante durante el desarrollo de la unidad seran
acumuladas en un portafolio de evidencias el cual sera controlado por el profesor y que valdrd un
porcentaje de la calificacién final del curso, segun lo propuesto al inicio de éste.

Las actividades de ensefianza comprenden el contenido de la unidad, y se presentan en la forma mas
sencilla y precisa para que el estudiante pueda desarrollar con facilidad sus competencias.

Dichas actividades de ensefianza establecen las definiciones y conceptos basicos de la unidad, e incluyen
la solucidn de ejercicios resueltos, para que el estudiante aprenda y desarrolle sus competencias.

En las demds unidades solo se presentan las competencias a desarrollar, sin embargo se sigue el mismo
procedimiento descrito en esta seccidn, para el desarrollo de las competencias especificas. Asimismo las
actividades de ensefianza de cada unidad son presentadas por el profesor en la forma establecida
anteriormente, recurriendo a la técnica del ensayo.

Es importante mencionar que las competencias genéricas son las encargadas de aportar las herramientas
intelectuales y procedimentales basicas que necesitan los sujetos para analizar, evaluar las estrategias,
aplicar conocimientos a casos distintos y llegar a soluciones adecuadas. Entre ellas se pueden mencionar
las instrumentales, las interpersonales y las sistémicas.

Todas ellas necesarias para que el estudiante alcance a desarrollar las competencias especificas
correspondientes en cada unidad del curso.
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Unidad 1

Mecanismos Basicos de la Transferencia de Calor.
Introduccion.

El proceso de transferencia de calor o energia es familiar en nuestros dias. Las cantidades brutas de calor
gue gana o pierde un sistema se pueden evaluar aplicando la primera ley de la termodindmica para un
volumen de control.

El calculo de las cantidades de calor transferidas de un fluido a otro, es un problema comun en el disefio
termohidraulico. El dispositivo utilizado para tal efecto recibe el nombre genérico de intercambiador de
calor. Sin embargo, debido al uso o aplicacién a que es destinado, suele nombrarse desde el cotidiano y
pequefio radiador de automavil; hasta el enorme pero necesario condensador utilizado en las centrales
eléctricas, en el que el vapor se condensa a fin de reducir la sobrepresién en la turbina y recuperar el
condensado.

El problema de la preparacién y conservacion de casi todos los alimentos, requiere del proceso de la
transferencia de calor durante su curso. El disefio moderno de estructuras y edificios requiere de la
disminucién de la tasa de transferencia de calor mediante la utilizacién de aislantes térmicos.

Una refineria de petréleo posee una gran variedad de dispositivos y equipos relacionados con la
transferencia de calor, con el fin de transportar el calor entre los diferentes estados del proceso, para
reducir el consumo total de energia de la refineria.

Mas aln, en nuestro hogar podemos apreciar el proceso de transferencia de calor a través de los diversos
aparatos que utilizamos para nuestro servicio, como son el tostador, la cafetera, el calentador de agua, la
plancha, la television, la secadora de cabello, por mencionar algunos.

De los ejemplos anteriores se observa que la transferencia de calor, estd relacionada directamente con los
sistemas de ingenieria y los diversos fendmenos fisicos involucrados; y por consiguiente es necesario
comprender y cuantificar estos fendmenos para luego desarrollar una metodologia para el disefio térmico
de los sistemas ingenieriles.

Es importante hacer hincapié, en la relacién existente entre el estudio de la termodindmica y la
transferencia de calor. Si bien, la termodindmica permite conocer a través de su primera ley, la cantidad
de calor que entra o sale de un sistema al realizar éste un proceso; la transferencia de calor predice el tipo
de mecanismo, mediante el cual esta energia es transportada.

Mejor aun, retomando el ejemplo del condensador de vapor, la termodinamica suministra informacién
suficiente respecto al flujo de calor que debe ser transferido del vapor al agua de circulacién o
refrigeracion, mediante la aplicacion de la primera ley al volumen de control. Mas sin embargo, la
transferencia de calor proporciona la informacion suficiente y complementaria con respecto al material,
didmetro, longitud y geometria de los tubos que deben emplearse en el disefio del condensador. En
conclusién, debemos notar que la termodindamica y la transferencia de calor son dos ciencias que se
complementan entre si.

TRANSFERENCIA DE CALOR Pagina 2



INSTITUTO TECNOLOGICO DE MERIDA TNM
—————————————————————————————————— ]
En este capitulo se describen en forma breve y sencilla los mecanismos bdsicos que rigen el transporte de
calor o energia, asi como las leyes fundamentales aplicadas para el calculo de la rapidez con que esta
energia se transfiere.

Existen tres mecanismos de transferencia de energia en forma de calor, la conduccién, la conveccién y la
radiacion. Cualquier proceso de transferencia de energia térmica comprendera uno o mds de estos
mecanismos.

1.1. Conduccion.

La transferencia de calor por conduccién se efectla por interaccién molecular directa, fendmeno en el
cual el movimiento de una molécula o particula, que se encuentra en un nivel energético muy alto, excita
a las moléculas adyacentes que se encuentran en niveles de energia mas bajos.

Este mecanismo de propagacién de energia, estd presente en cierto grado, en todo cuerpo o entre
cuerpos donde exista una diferencia de temperaturas y el medio de transporte sea a través de un sélido,
liquido o gas.

Es importante recalcar que en el caso de liquidos y gases, es necesario eliminar las corrientes naturales de
flujo que se presentarian como consecuencia de la diferencia en densidades, ocasionada por el cambio de
temperatura en el fluido.

Es por esta razén, que la transferencia de calor por conduccion solo reviste importancia en el caso de los
cuerpos sélidos sujetos a una diferencia de temperaturas.

Ley de Fourier.

La ecuacién que gobierna al mecanismo de la conduccidn de calor, se debe en gran parte al matematico
francés Joseph Fourier (1822). Dicha ley establece que al existir un gradiente de temperaturas dentro de
un medio, el calor se transfiere de la regidon de mayor temperatura a la regién de menor temperatura, tal
como lo establece la primera ley de la termodindmica. Ademads la razédn de calor transferido es
proporcional al area de la superficie del medio, e inversamente proporcional al espesor del mismo; es
decir, escrito matematicamente:

( )
ax
< )
@x

Donde k, es la constante de proporcionalidad y se le denomina conductividad térmica del medio. Dicha
constante es una propiedad fisica del medio (material) en cuestién, que denota la facilidad que presenta
el medio para conducir el calor.

Como ejemplo de lo descrito anteriormente, consideremos una pared plana cuya cara izquierda es
calentada a temperatura constante; se sabe por experiencia que la temperatura decrece conforme la
distancia o espesor aumenta y por consiguiente la diferencial de temperatura (0T) es negativa, como se
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ilustra en la figura 1.1.1. Ademas el flujo de calor puede calcularse mediante la integracion directa de la
ecuacion de Fourier para el caso unidimensional; asi de la expresién:

- —kA (OT)
1= ox
Mediante separacioén de variables, se obtiene:
q0x = —kAOdT

Integrando ambos lados de la igualdad, entre limites de temperatura y distancia, se tiene:

T
K A
T T
1 L ]
q
T
@ T T
2 2

—_—

q
X

L 0—tL
Fig. 1.1.1 Pared plana con flujo de calor constante

L T,
qf 0x = —kAf aT
0 Ty

qL = —kA(T, — T;)

kA
q= T(Tl —T5) eeeee.ec.1.1.1

En la férmula anterior, se indican los siguientes términos:
q = Flujo de calor constante a través del medio en Watts.
k = Conductividad térmica constante del medio en W /m .°C.

L = Espesor del medio en metros.
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A = Area constante del medio, perpendicular al flujo de calor en m?,

T, — T, = Diferencia de temperaturas en °C.

Note que el signo negativo que se le antepone a la ley de Fourier, se debe a que el diferencial de
temperaturas es negativo, es decir el calor fluye de mayor a menor temperatura, o bien T; > T,.

La ecuacién 1.1.1., calcula el flujo de calor para una pared plana con conductividad térmica, drea de
seccion y temperaturas en ambas caras de la pared constantes.

En caso de que la conductividad térmica o el area de la seccidon perpendicular al flujo de calor varien, la
ecuacién de Fourier debe integrarse nuevamente como se ilustra en la seccién 1.1.2.

Ejemplo 1.1.1.

Calcule el calor por unidad de area en una pared plana de cobre puro, que tiene 20 cm de espesor y una
conductividad térmica de 385 W /m .°C, si la diferencia de temperaturas entre sus caras es de 10 °C.

Solucion: Aplicando la Ley de Fourier, se tiene;

q . kK
1= 4 =z(T1—Tz)

Sustituyendo valores;

9_ =38 oy = 19250 W
4~ 1020 T

Conductividad térmica variable.

En muchas aplicaciones la conductividad térmica del medio varia con la temperatura de tal suerte que la
ley de Fourier debe ser integrada nuevamente. Esta variacion puede ser en forma ascendente o
descendente segln sea el medio; un liquido, un gas o un sélido. A continuacion se ilustran algunas
graficas que muestran el comportamiento de ciertos materiales al variar la temperatura.

Dicha variacidon puede ser en forma lineal, exponencial, cuadratica y polinomial. Los materiales que
poseen una alta conductividad térmica se denominan conductores, mientras los que tienen una baja
conductividad se llaman aislantes, estos ultimos no conducen el calor con facilidad. Cabe mencionar que
la conductividad térmica y la conductividad eléctrica de los metales puros, estan relacionadas entre si. Sin
embargo, a temperaturas criogénicas los metales se hacen superconductores de la electricidad, pero no
asi del calor. Latabla 1.1, muestra algunos valores del orden de magnitud de la conductividad térmica de
algunos materiales.

TABLA 1.1. Conductividad térmica (k) en w/m-°C de algunos materiales a 0 °C.

Metales k Sdélidos no Metalicos k Liquidos k Gases k

Plata pura 410 Diamante 2,300 Mercurio 8.21 Hidrégeno 0.175
Cobre puro 385 Cuarzo paralelo al eje 41.6 Agua 0.556  Helio 0.141
Aluminio Puro 202 Magnesita 4.15 Amoniaco 0.540  Aire 0.024
Niquel puro 93 Marmol 2.08-2.94  Aceite SAE 50 0.147  Vapor de agua saturado 0.0206
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Hierro puro 73 Piedra arenisca 1.83 Freon 12 0.073  Didxido de carbono 0.0146
Acero al carbono, 1% C 43 Vidrio, ventana 0.78
Plomo puro 35 Arce o roble 0.17
Acero cromo - niquel 16.3 Serrin 0.059
(18-8%)
Lana de vidrio 0.038
Hielo 2.22

* Tomado de Transferencia de Calor, J.P. Holman, 89 Edicion

La conductividad térmica en sélidos, liquidos y gases puede variar en algunos casos con respecto a la
temperatura; es decir, en regiones de alta temperatura las moléculas poseen velocidades mayores que en
regiones de menor temperatura. Asi, las moléculas estdn en continuo movimiento aleatorio, chocando
unas con otras e intercambiando energia y cantidad de movimiento.

Si una molécula se mueve desde una regidn de alta temperatura, transporta energia cinética hacia la zona
de menor temperatura y cede esta energia mediante los choques con las moléculas de menor energia.
Por consiguiente mientras mas rapido se muevan las moléculas, mas rapido transportaran la energia.

En el caso de los gases a presiones moderadas, la conductividad térmica varia con la raiz cuadrada de la
temperatura absoluta, sin embargo a presiones criticas, la conductividad térmica presenta otro
comportamiento, y se recomienda consultar otras fuentes para los datos de conductividad térmica.

En los liquidos el proceso de transporte de energia es similar al de los gases; no obstante debido a la
mayor proximidad en las moléculas, el intercambio de energia depende del campo de fuerzas
moleculares, el cudl actla en el proceso de colision.

Por ultimo, en los sdlidos la energia térmica se transfiere por conduccién, debido a que las moléculas
estan compactadas, mediante dos mecanismos: por vibracion de la red tridimensional y por transporte de
electrones libres. Las figuras 1.1.2, 1.1.3 y 1.1.4 muestran la variacién de la conductividad térmica
respecto de la temperatura de algunos soélidos, liquidos y gases. Note que la variacidn de la conductividad
térmica respecto de la temperatura no es lineal.

Ejemplo 1.1.2

Considere una placa de cierto material de espesor L cuyas superficies estan sujetas a temperaturas T,y T,
respectivamente. Si la conductividad térmica del material varia con la temperatura de acuerdo a la
relacion K = K,(1 + aT), donde K, y a son constantes, determine el flujo de calor por unidad de area
a través de la placa.

Solucién: Aplicando la ecuacidn de Fourier, se tiene:

Sustituyendo el valor de k en la ecuacién,
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Fig. 1.1.2 Conductividad termica de solidos
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Fig. 1.1.3. Conductividad térmica de liquidos
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Fig. 11.4. Conductividad térmica de gases

. oT
q" = —K,(1 + aT) (5)
Separando variables;

q"0x = —K,(1 + aT)(0T)

Multiplicando e integrando entre limites la igualdad:

L T T2
q"f ox = —k, dT — k,a T oT
0 Ty T1
k,a
q'L=—ko(T, = Ty) — 02 (T3 = TP)

. k,a
q"L =k,(T, —T) _T(Tz —T)(T, +Ty)

ky,a
q"'L=k, (T, —T,) + %(n —T)(T; + Ty)

T, +T,

q"L =k, [1 + a( )] (T, — T)
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Asi, el flujo de calor por unidad de area a través de la pared, es:

S
1 L

Area de seccion variable.

En algunos casos de conduccién unidimensional de calor, el drea de la seccién del medio material
perpendicular al flujo varia de acuerdo a la distancia. Por consiguiente la ley de Fourier debe ser
nuevamente modificada.

Ejemplo 1.1.3.

Un cono truncado de aluminio mide 2 cm de didmetro en su parte mds pequeiia y 3 cm en su parte mas
grande; y tiene 10 cm de altura. Si su superficie lateral se encuentra aislada, para asegurar la
transferencia de calor unidimensional, y las temperaturas en los didmetros menor y mayor son 300 y 100
°C; respectivamente. Calcule el calor transferido por conduccién a través del cono. Suponga que la
conductividad térmica del aluminio es 215 W/m-K.

Solucién: Mediante la ley de Fourier, se tiene:

- —kA <6T>
1= ay
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————————————————————————————————————————]
En este caso el area de la seccidén varia de acuerdo con la altura del cono, y el flujo de calor q; se indica en
la figura. Por tridngulos semejantes:

0.015  0.010

Y Y-0.1

Por tanto:

0.010)
0.015

Y—0.1=Y<

Y —0.1=0.666Y

Y —0.666Y = 0.1

Y(1-0.666) =0.1

Y=03m

Nuevamente por tridngulos semejantes:

0015 X

0.3 Y

Despejando la variable X, la cual representa la variacion del radio respecto a la altura del cono Y;
tenemos:

P (0.015) v
~\o03
Puesto que:

A =mnr? =nX?, segun lafigura.

Sustituyendo el valor de A en la ley de Fourier e integrando entre limites:

_ (0.015>2 y20T
1= 7703 ay

fyzy—z )4 k (0'015>2 jTZOT
q = —km

v 0.3 -
—qY‘1 0.3 0.015\2 T373

= —2151‘[( : ) —

T, 03 /) 1lgss

( 1 1 )— 215 <o.o15)2 (373 — 573)

MNo3 02/ ™03
q=202.63W
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Resistencia térmica conductiva.

Comparando la ley de Ohm con la ley de Fourier, se puede comprobar que existe una analogia entre ellas;
y por ende el concepto de resistencia eléctrica y el de resistencia térmica son similares.

A partir de la ley de Ohm se establece que el flujo de corriente que atraviesa un conductor eléctrico y que
es perpendicular al drea de la seccién transversal del conductor; es directamente proporcional al voltaje
aplicado en los extremos del conductor, e inversamente proporcional a la resistencia del conductor. Es

decir:
[= AV
"R

En esta expresion, la corriente I se da en amperes (4), el voltaje Ven volts (V) y la resistencia eléctrica R
en Ohm (2).

Reescribiendo la ley de Fourier y compardndola con la de Ohm, podemos observar la analogia existente
entre ellas, asi:

= —kA <6T>
1= ax
kA
q= T(T1 -T)
kA @n
=7
_ AT
=
KA

Es equivalente a la resistencia eléctrica en la ley de Ohm y se le denomina resistencia térmica conductiva
en la ley de Fourier. En la Ley de Fourier, el flujo de calor g se representa en Watt (W), la diferencia de
temperaturas AT en grados Centigrados o Kelvin (°C o K) y la resistencia térmica en grados Kelvin sobre
watt (K/w). En lafigura 1.1.5, se ilustran ambos circuitos.

AV AT
| q
—_—
R
ol
Fig. 1.1.5. Anaglogia entre la resistencia eléctrica y la térmica
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Ejemplo 1.1.4.

Una pared plana transfiere a través de sus caras un flujo de calor de 200 W, si la diferencia de
temperaturas entre sus caras es de 100 °C. Calcule la resistencia térmica de la pared.

Solucién: Aplicando la expresion de resistencia térmica se tiene;

Despejando la resistencia térmica,

R = L _AT_1OO_05KW
"7 KA q 200 /

1.2 Conveccion.

La conveccion es el fendmeno de propagacién de la energia mediante el movimiento de un fluido, este
puede ser un liquido o un gas. La ley que gobierna este mecanismo de transferencia de calor se denomina
ley de Newton de enfriamiento y se representa con la expresién:

q = hA(T; — T)

Para una mejor comprensidon de este mecanismo, consideremos una placa plana horizontal que se
encuentra en contacto con un fluido, como se ilustra en la figura 1.2.1. La superficie de la placa se
mantiene a una temperatura T, mientras el fluido se encuentra a una temperatura T,. La experiencia
indica que se disipa mayor energia, si se hace pasar aire mediante un ventilador; que cuando se expone
solamente al aire circundante; por tanto la velocidad del fluido tendra un efecto importante sobre la
transferencia de calor.

Fivign & T,

_—

Fig.1.2.1 Fenémeno de g conveccion.

De manera similar la experiencia demuestra que el flujo de energia es mayor si el cuerpo se sumergiera
en agua, que si se hace en aceite. Por consiguiente las propiedades del fluido deben influir en el proceso
de transporte de energia.

Se sabe que en el interior del cuerpo la transferencia de calor se efectia por conduccidn, sin embargo al
llegar este a la superficie del cuerpo; es el fluido el que se encarga del transporte de dicha energia.
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Este flujo de calor puede calcularse mediante la ley de Newton de enfriamiento, por unidad de superficie;
es decir:
" q
q = Z = h(Ts - oo)
En la expresion anterior, h es el coeficiente de transferencia de calor por conveccidén o coeficiente de

pelicula dado en W/m?*-K y depende de la velocidad y las propiedades del fluido, asi como de la geometria
del sistema, es decir:

h=f(,k,uTV,v,...)

Y q" es el flujo de calor transferido por unidad de area en W/m?, Ts vy To, son las temperaturas de la
superficie de la placa y el fluido respectivamente.

El fendmeno de la conveccién se clasifica usualmente como conveccién forzada y conveccién libre o
natural. En el primer caso, el fluido es impulsado a través del cuerpo mediante un agente externo
(ventilador o bomba), o la accion de alglin agente meteoroldgico. En el segundo caso el movimiento del
fluido es producto de los cambios en densidades al estar este en contacto con una superficie a mayor
temperatura y en presencia de un campo gravitacional o centrifugo.

Un ejemplo del primer caso es el sistema de enfriamiento de un automavil (radiador), y un ejemplo tipico
de conveccidn libre es el enfriamiento de un transformador o de un transistor.

Combinando la ley de Fourier con la de Newton de enfriamiento, es decir, considerando que el flujo de
calor que llega a la superficie del cuerpo por conduccidon es el mismo que se disipa al fluido por
conveccion, se tiene:

Esta expresion permite el calculo del coeficiente convectivo de transferencia de calor, a través del
conocimiento del perfil de temperaturas en el fluido, y la aplicacidon de las ecuaciones de continuidad,
movimiento y energia. En el caso de geometrias mds complejas, la conductancia de pelicula puede
evaluarse mediante el uso de correlaciones empiricas o recurriendo a la experimentacion. La tabla 1.2.1,
muestra algunos valores del orden de magnitud del coeficiente de transferencia de calor h.

Tabla 1.2. Orden de magnitud del coeficiente de transferencia de calor h.

Modo h, en w/m*-K
Conveccion libre, aire 5- 25
Conveccion forzada, aire 10- 500
Conveccion forzada, agua 100 - 15000
Agua en ebullicion 2500 - 25000
Condensacion de vapor de agua 5000- 100000

* Tomado de J.P. Holman, Heat Transfer, McGraw-Hill, 1972
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Ejemplo 1.2.1

Una tuberia desnuda que transporta vapor hiumedo, tiene una temperatura de 180 °C en su superficie; y
se localiza en una habitacién cuya temperatura ambiente es de 20 °C. Si el coeficiente de transferencia de
calor entre el tubo y el ambiente es de 10 W/m?-K, calcule las pérdidas de calor por metro de longitud; si
el diametro exterior del tubo es de 10 cm.

Solucidn: El drea de la superficie del tubo es, A = 2nrL
Mediante la ley de enfriamiento de Newton, se tiene:
q = hA(Ts — To)

Sustituyendo el valor del area,

q = hQnurL)(T, — T,,)

Asi:

q' =1 =h@m(T, - T..)

Sustituyendo valores, se tiene:

q' = 10(27)(0.05)(180 — 20) = 502.66 W /m

Resistencia térmica convectiva.

Al igual que la resistencia conductiva, la convectiva es andloga también a la Ley de Ohm; asi comparando
ambas leyes se tiene:

AV
"R

I

q= hA(Ts - Too)

o bien:

_ (Ts - Too)
-1
hA

donde el término:

Es equivalente a la resistencia eléctrica en la ley de Ohm y se le denomina resistencia térmica convectiva
en la ley de Newton de enfriamiento. En la expresion anterior, el flujo de calor g se representa en Watt
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(W), la diferencia de temperaturas AT en grados centigrados o Kelvin (°C o K) y la resistencia térmica en
grados Kelvin sobre watt (K/W).

1.3 Radiacion.

Es el proceso de propagacién de la energia mediante ondas electromagnéticas en el vacio absoluto.
Como hemos visto anteriormente los mecanismos de conduccidn y conveccion requieren de un medio
para la propagacién de la energia térmica. Sin embargo, a una temperatura dada, todos los cuerpos
emiten radiacion a través del vacio absoluto en forma de energia electromagnética, a diferentes
longitudes de onda.

Por supuesto, solo la energia radiante que se encuentra en el rango de longitudes de onda entre 0.1 a 100
micrémetros, se considera energia térmica. Dentro de este intervalo del espectro electromagnético se
localiza el rango ultravioleta, el visible y el infrarrojo.

El cuerpo que emite energia radiante desde su superficie, a una razén proporcional a su temperatura
absoluta elevada a la cuarta potencia, se denomina cuerpo negro o radiador perfecto. La energia radiante
emitida pude ser calculada con la expresion:

q" = oT*

En la expresiéon anterior., la constante de proporcionalidad o, se le denomina constante de Estefan
Boltzmann, y tiene un valor de 5.6697 x 10 W/m*K*, T es la temperatura absoluta del cuerpoy g” es la
energia radiada por unidad de drea en (W/m?®). De esta expresién, también se deduce que todo cuerpo
negro que se encuentre a una temperatura diferente del cero absoluto, emite energia
independientemente de las condiciones de los alrededores.

Por otra parte, el cuerpo que emite una menor cantidad de radiacién que el cuerpo negro a una
temperatura dada, se les conoce como cuerpo gris; y la energia radiada por este puede ser calculada
mediante la expresion:

q" = eoT*

En esta expresion el simbolo aparece el término €, el cudl se conoce como la emitancia del cuerpo gris, y
se define como el cociente que resulta de dividir la emisién del cuerpo gris entre la emisién del cuerpo
negro, es decir:

Emitancia del cuerpo gris

€= - p
Emitancia del cuerpo negro

La radiacion emitida por un cuerpo negro a una temperatura absoluta T;, hacia una envolvente a la
temperatura T,, que lo rodea completamente y que tiene comportamiento de cuerpo negro, se calcula
con la siguiente féormula:

q=0A(T = T5)

En esta férmula A4, indica el drea de la superficie del cuerpo 1, y q el calor radiado del cuerpo 1 al cuerpo
2.
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La figura 1.3.1,, ilustra el intercambio de calor radiante entre los cuerpos negros.

Fig. 1.3.1 radiacién entre cuerpos negros

En el caso de que los cuerpos sean grises el intercambio de energia radiante puede ser calculado con la
expresion anterior, salvo que considerando la emitancia del cuerpo gris.

q= 0'51A1(T14 - T24)
La expresién anterior, se le conoce como la ley de Prevost.

Si, los cuerpos grises intercambiaran energia radiante como se ilustra en la figura 1.3.2, el flujo neto de
energia entre ellos puede calcularse a través de la expresion siguiente.

q=0oFA(T! - T3)

Fig. 1.3.2 intercambio de calor entre cuerpos grises

En esta las temperaturas T; y T,, son absolutas; y F es una funcién que depende de las caracteristicas
superficiales y del arreglo geométrico que ambos cuerpos guardan entre si. Es decir, la funcién F, depende
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de la emitancia de los cuerpos y de la fraccién de energia radiante emitida por el cuerpo 1 y que es
interceptada por el cuerpo 2 y se le conoce como factor de forma.

Ejemplo 1.3.1
Calculese la energia emitida por un cuerpo negro a 1000 °C.
Solucidén:

Aplicando la ley del cuerpo negro y considerando que su emitancia es igual a la unidad; y puesto que el
area de su superficie es desconocida, entonces la energia emitida por unidad de drea, es igual:

q"=oT*

q" =5.6697 x 1078(1273)* = 148,892.8 w/m? = 148.8928 kW /m?

Ejemplo 1.3.2

Una esfera de 4 cm de didmetro se calienta hasta una temperatura de 150 °C y se coloca en una
habitacion muy grande cuya temperatura de sus paredes es de 20 °C. Calculese la perdida de calor por
radiacioén, si la emisividad de su superficie es de 0.65.

Solucion:

Considerando los dos cuerpos como grises y aplicando la formula correspondiente se tiene:
q= 061A1(Tl4 - T24)

Puesto que el drea de un cuerpo esférico es: A = 4nr?

Sustituyendo valores;

q = 5.6697 x 1078(0.65)4m(0.02)2(423* — 293%) = 4.56 W.

1.4 Analogia eléctrica.

Anteriormente se establecié la analogia eléctrica entre la ley de Ohm, la de Fourier para la
conduccién en una pared plana y la ley de enfriamiento de Newton para la conveccidn entre una
superficie cualquiera y el medio que la rodea. Estas analogias se suman a la conduccién en
paredes cilindricas y esféricas, las cuales se estudiaran mas adelante y se resumen en la tabla 1.4.

Tabla 1.4. Analogia eléctrica entre la ley de Ohm, Fourier y la de enfriamiento de Newton.

<
e~

Pared plana

R, =— R, =—

T o

Pared cilindrica 2
Re = 7 o - In (R_1)

¢ 2mkL
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Pared esférica.

Superficie-ambiente

1.5. Mecanismos combinados de transferencia de calor.

Aun cuando se han estudiado por separado los mecanismos y leyes de la transferencia de calor, es comun
para el ingeniero encontrarlos en la practica en forma simultdnea, ademas de que alguno de ellos puede
ser muy insignificante respecto de los otros. Para explicar con mas claridad esta cuestién, consideremos
los siguientes ejemplos, ilustrados en la figura 1.5.1.

Considérese el ejemplo de los tubos de un intercambiador de calor, como se ilustra en la imagen 1.5.1.a.
En este caso el calor se transfiere por conveccion del fluido caliente al tubo, pasa luego por conduccidn a
través de la pared de éste y finalmente se transfiere por conveccién de la pared del tubo al fluido frio.

En un foco incandescente, figura 1.5.1.b; el calor se transfiere por radiacion desde el filamento a la pared
del foco, luego se transfiere por conduccion a través de la pared de éste; por uUltimo se transfiere por
conveccion de la pared del foco hacia el ambiente que lo rodea. En este ejemplo se considera un vacio
absoluto en el interior del foco y el mecanismo de conduccidon muy insignificante comparado con los otros
dos.

Ve | | Trmamneforsn -7 N e R L i
Figura 1.5.1, Transferencia siultanen de calor en diversos dispositivos.
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En una caldera de tubos de agua (acuotubular), el calor se transfiere por radiaciéon desde el hogar donde
se quema el combustible, fluido caliente o gases de combustidén; hasta la pared del tubo, luego por
conduccién a través de la pared del mismo, y por ultimo por conveccién de la pared hacia el fluido frio,
como ilustra en la figura 1.5.1.c.

Ademas de estos ejemplos ilustrados con imagenes, se pueden mencionar otros como son los equipos de
refrigeracion y aire acondicionado, evaporadores, condensadores, precalentadores y recalentadores de
agua, radiadores, y una gran gama de dispositivos que intercambian calor y que encuentran aplicacion en
el campo industrial hoy en dia.

Pruebe sus competencias. Ejercicios de autoevaluacion para el alumno.

1. Se pretende evaporar agua lentamente a una temperatura de 50 °C, en un sistema de flujo estable. El
agua se encuentra en un recipiente de baja presién que esta rodeado por vapor. El vapor se condensa
a 100 °C. El coeficiente de transferencia de calor total, entre el agua y el vapor es de 1.2 kW/m?*-°C.
Calcular el area de la superficie del recipiente que seria necesaria para evaporar el agua a una rapidez

de 500 kg/h.
R:5.5m?.

2. Para determinar la conductividad térmica de un material, se usa un dispositivo del tipo placa caliente,
que tiene una seccién transversal de 12 cm y contiene una muestra de 3 cm de espesor. Cuando la
corriente del calentador es de 0.250 amperios y el voltaje de 60 voltios, la temperatura en el lado
caliente es de 70 °Cy en el lado frio de 30 °C. ¢Cual es la conductividad térmica del material?

R:1W/m?—K.

3. Una tuberia de 10 cm de didmetro exterior, se utiliza para transportar metales liquidos. Si su
temperatura exterior en condiciones de operacién es de 750 °C, y estd cubierta con un aislante que
tiene un grosor de 12 cm y con una conductividad térmica k= 0.05 (1-0.0002T) en W/m?-K. ¢Cual sera
la rapidez de flujo de calor, si se desea tener una temperatura en la superficie del aislante de 150 °C?

R:123.73 W/m.

4. Calcule el flujo de calor por unidad de area que atraviesa una pared de cobre de 3 cm de espesor y
cuya conductividad térmica es de 386 W/m-°C, si la diferencia de temperaturas entre las caras es de
200 °C.

R:2.57 MW /m?

5. Una esfera de 20 cm de didmetro se encuentra alojada en un recipiente muy grande al vacio, cuya
temperatura interior es de 0 K. Si la temperatura de la superficie de la esfera es de 1000 K. Calcule el
flujo de calor desde la esfera hacia el recipiente. Considere ambos como cuerpos negros.

R:7.125 kW.
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6. Una placa plana recibe 1000 W/m? de radiacién solar. Si absorbe el 40% de ésta energia, y tiene una
emitancia de 0.05. Estime la temperatura de la placa. La temperatura del aire es de 20 °C y el

coeficiente convectivo de calor de 12 W/m?>-°C.
R:51.67 °C.

7. Si por conduccién se transfieren 3 kW a través de un material aislante de 1 m? de seccién transversal,
2.5 cm de espesor y cuya conductividad térmica puede tomarse igual a 0.2 W/m-°C; calculese la
resistencia térmica y la diferencia de temperaturas del material.

R:0.125°C/w,375°C.

8. Un oleoducto de 50 cm de diametro transporta, en el artico, petrdleo a 30 °C y estd expuesto a una
temperatura de ambiente de -20 °C. Un aislante especial de polvo de 5 cm de espesor y conductividad
térmica igual a 7 mW/m-°C cubre la superficie del oleoducto. El coeficiente convectivo en el exterior
del oleoducto es de 12 W/m?-°C. Estimese la pérdida de energia del oleoducto por unidad de longitud.

R:11.9 W /m.
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ACTIVIDADES DE LA UNIDAD |

UNIDAD 1: Actividad 1
CONCEPTOS BASICOS DE LA TRANSFERENCIA DE CALOR.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Resumen.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Seguin lo acordado. CALIFICACION:

OBIJETIVO DE APRENDIZAJE: Investigar acerca de los principios y conceptos relacionados con el

mecanismo de la conduccion de calor.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: Hacer un resumen que contenga el mecanismo de la conduccidn, la ley de
Fourier y los conceptos de conductividad térmica y resistencia térmica,
Formato de documento: Word, en calibri 12 a 1.5 de espacio, con una
extensidn maxima de dos cuartillas.

UNIDAD 1: Actividad 2
RESOLUCION DE PROBLEMAS APLICANDO LA LEY DE FOURIER.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Problemas.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBIJETIVO DE APRENDIZAJE: Resolver los siguientes problemas aplicando los principios y conceptos
relacionados con el mecanismo de la conduccién de calor y la ley de Fourier.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: | Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas
siguientes e integrarlos al portafolio de evidencias.

1. Si por conduccidn se transfieren 1 kW a través de un material aislante de seccidn recta, de 1 cm de
espesor y cuya conductividad térmica puede tomarse igual a 0.02 W/m -°C. Calculese la diferencia de
temperaturas entre las caras del material, si el area de la seccién recta es 1 m’.

R:500°C

2. Un aislante tiene una conductividad térmica de 3x102 W/m -°C. ¢Qué espesor serd necesario para que
haya una caida de temperatura de 500 °C, para un flujo de calor de 400 W/m??
R:3.75cm

3. Un material superaislante cuya conductividad térmica es de 2x10™ W/m - °C, se utiliza para aislar un
depdsito de nitrégeno liquido que se mantiene a -196 °C. Para evaporar 1 Kg de nitrégeno a esa
temperatura se necesitan 199 KJ. Suponiendo que el depdsito tiene forma esférica, con un didmetro
interior de 0.6 m, estimese la cantidad de nitrégeno evaporado por dia, para un espesor de aislante de
2.5 cm y una temperatura ambiente de 20 °C. Tome la temperatura exterior del aislante igual a la del
ambiente.

R:0.92 kg/dia
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UNIDAD 1: Actividad 3

CONCEPTOS BASICOS DE LA TRANSFERENCIA DE CALOR.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Resumen.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBIJETIVO DE APRENDIZAIJE: Investigar acerca de los principios y conceptos relacionados con el mecanismo de

la conveccion.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: Hacer un resumen que contenga el mecanismo de la conveccion, la ley de
enfriamiento de Newton, y el concepto de conductancia de pelicula. Ademas
agregar los conceptos de capa limite térmica y capa limite hidrodindmica.
Formato de documento: Word, en calibri 12 a 1.5 de espacio, con una extension
maxima de dos cuartillas.

UNIDAD 1: Actividad 4
RESOLUCION DE PROBLEMAS APLICANDO LA LEY DE NEWTON DE ENFRIAMIENTO.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Problemas.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBJETIVO DE APRENDIZAIJE: Resolver los siguientes problemas aplicando los principios y conceptos
relacionados con el mecanismo de la conveccion vy la ley de enfriamiento de
Newton.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los
problemas siguientes e integrarlos al portafolio de evidencias.

1. Por un tubo de 2.5 cm de didametro y 3 m de largo fluyen 0.5 kg/s de agua, con un calor especifico igual
a 4,180 kJ/Kg-°C. Se impone un flujo de calor constante en la pared del tubo, de modo que la
temperatura en la pared es 40 °C mayor que la temperatura del agua. Calculese el flujo de calor y
estimese el incremento de temperatura del agua. El agua esta presurizada de manera que no tenga
lugar la ebullicién y el coeficiente de transferencia de calor es igual a 890 W/m?-°C.

R:4°C

2. Cuando la superficie de una placa plana de 0.1 m x 0.5 m se mantiene a 30 °C, la taza de transferencia
de calor del aire caliente a 100 °C que fluye a su lado es de 140 W. ¢Cual es el coeficiente de
transferencia de calor por conveccién entre la placa y el aire?

R:40 W/m? —°C
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UNIDAD 1: Actividad 5

CONCEPTOS BASICOS DE RADIACION.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD:

Resumen.

FECHA DE ENTREGA:

Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA:

Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBIJETIVO DE APRENDIZAIJE:

El espectro electromagnético y la radiacion térmica.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS:

Elaborar un resumen que contenga el concepto del espectro electromagnético y
los diferentes rangos de longitudes de onda, y sefalar el rango donde esta
comprendida la radiacién térmica.

UNIDAD 1: Actividad 6

RESOLUCION DE PROBLEMAS APLICANDO LAS LEYES DE RADIACION.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD:

Problemas.

FECHA DE ENTREGA:

Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA:

Segun lo acordado. CALIFICACION MAXIMA:

OBIJETIVO DE APRENDIZAJE:

Resolver los siguientes problemas aplicando los principios y conceptos
relacionados con el mecanismo de la radiacidon y las leyes que la rigen.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS:

Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas
siguientes e integrarlos al portafolio de evidencias.

1. Un pequefiio calentador radiante tiene tiras de metal de 6 mm de anchura con una longitud total de 3 m.
La emisividad de la superficie de las tiras es 0.85. ¢ A qué temperatura se tendra que calentar las tiras si
tienen que disipar 1,600 W de calor a una habitacidn cuyas paredes se encuentran a 25 °C.

R:893.71°C

2. Si el flujo radiante del sol es de 1,350 W/m?. éCudl sera su temperatura equivalente de cuerpo negro?

R:389.16 °C

3. Considere un cuerpo de masa m, calor especifico c y area A, a una temperatura T, ; el cual se deja caer

en un recipiente muy grande cuyas paredes se encuentran a una temperatura de 0 K. Si el recipiente se

encuentra al vacio, determine la temperatura del cuerpo como funcién del tiempo. Establezca

claramente las suposiciones necesarias.

R mcT§ 1/3
" \30AtT§ + mc
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4. Un calentador solar simple consiste de una placa de vidrio, debajo de la cual estd localizada una artesa
poco profunda llena de agua, de tal manera que el agua estd en contacto con la placa de vidrio colocada
encima. La radiacién solar atraviesa el vidrio a una rapidez de 500 W/m?. El agua esta a 93 °C 'y el aire
que la rodea a 27 °C. Si los coeficientes de transferencia de calor entre el agua y el vidrio, y entre el
vidrio y el aire son de 30 y de 7 W/m>°C, respectivamente. Determine el tiempo necesario para
transferir 1,200 kJ/m? a la superficie del agua de la artesa. Suponga que la superficie inferior de la artesa

esta aislada.
R:2.66 h

5. Se calienta una pieza de aluminio en un recipiente al vacio. La energia radiante incidente del sol es 950
W/m?. El aluminio absorbe el 10 % de la energia solar que incide. Si en estado estacionario, el 50 % de
la energia que se absorbe se conduce a los alrededores y el 50 % restante se radia al espacio, estime la
temperatura del aluminio, si su emisividad es 0.05.

R:86.81 °C

-
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Unidad 2

Competencias especificas a desarrollar:

1. Modelar el problema general de la conduccién de calor y comprender que de él, emanan todos
los casos particulares que se presentan en la practica diaria.

2. Aplicar los principios de la conduccién de calor unidimensional en la solucidon de problemas en
estado estable, asi como la obtencién de los perfiles de temperatura y flujo de calor
correspondiente; para diversas geometrias.

3. Aplicar los principios de conduccién de calor unidimensional y conveccidn, para la obtencién de la
ecuacién general de las superficies extendidas o aletas de enfriamiento.

Conduccion Unidimensional en Estado Estacionario.

Introduccion.

En esta unidad se estudiaran algunos problemas de sistemas con y sin generacidn de calor, que suelen
presentarse en la practica.

Dichos sistemas son: la pared plana, el cilindro hueco, el cilindro sélido y la esfera hueca. Todos estos
sistemas o geometrias se presentan en casos de techos y paredes de habitaciones, hornos de microondas,
reactores nucleares, procesos de combustiéon, durante el “curado” o secado del concreto, tuberias que
conducen fluidos, conductores eléctricos, depdsitos de almacenamiento para fluidos, etc.

2.1 Ecuacion general de la conduccion de calor.

Antes de estudiar los casos particulares de la conduccidn de calor unidimensional, en diversas geometrias,
tales como paredes planas, cilindros y esferas; sin generacion o con generacion de calor (Q); es necesario
presentar la ecuacion general de la conduccidn de calor en tres dimensiones y en estado transitorio o
inestable. Sin embargo, aunque dicha ecuacidn puede ser desarrollada en coordenadas rectangulares,
cilindricas y esféricas, por sencillez serad presentada solo en coordenadas rectangulares.

Con el fin de deducir la ecuacion general de la conduccion de calor, consideremos un cuerpo sélido
amorfo y extraigamos de él un pequefio elemento cubico diferencial con lados Ax, Ay y Az paralelos a los
ejes x,y vy z, respectivamente, como se ilustra en la figura 2.1.1.

A partir de la primera ley de la termodinamica que trata respecto a la conservacidn de la energia, se
puede escribir el siguiente balance de energia.

| Calor que entra por las caras + calor interno generado = calor que sale por las caras + cambio de la energia interna + trabajo |

En el balance de energia, el trabajo (W) hecho por el volumen de control, puede eliminarse, puesto que la
expansion de un sélido, es muy pequefia y por lo tanto despreciable.
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Asi, utilizando la ley de Fourier para expresar el calor que entra o sale de cada cara del elemento cubico,
se tiene:

ey az
Qeans
.'/
x .
q} _________ N E:l'_g;:'.': .......... — Gty
.
Ay
.-"",( + )
+ Ax
X
D q:

Fig. 2.1.1. Elemento cubico salido

q, = Calor que entra en la cara AyAz.
qy = Calor que entra en la cara AxAz.
q, = Calor que entra en la cara AxAy.
Qx+nx = Calor que sale de la cara AyAz.
dy+ay = Calor que sale de la cara AxAz.
qz+az = Calor que sale de la cara AxAy.

qgen = Calor generado por el elemento ctubico.

Todos los calores que entran y salen del elemento cubico, son por unidad de tiempo. Asi, la primera ley
de la termodinamica se puede reescribir como:

Ax + 4y + 4z t Qgen = Qx+ax T Qy+ay T Qz4az + AU +W

Ademas, mediante la ley de Fourier se tienen los siguientes términos:

aT
qy = —kAyAZ a)x

- kAAaT>
qy_ XZayy
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aT
q; = _kAxAy E)
z

= kA, A aT)
Qx+Ax y zax et hx

aT
Qy+ry = _kAxAz@) A
y+Aay

aT
Az+0z = _kAxAy aZ) A
z+Az

Y el calor generado se representa por:
Qgen = q""'DxAyAz

donde:
q'" = Calor generado por unidad de volumen y de tiempo.

El cambio de energia interna esta dado por:
AU =me 2L = (A,0,4,) o
B T AT

Aqui:
p = Densidad del elemento cibico.
A A A,= Volumen del elemento.

¢ = calor especifico del elemento.

aT
Frin Variacion de la temperatura con respecto al tiempo del elemento ctubico.

Agrupando y sustituyendo estos términos en la ecuacién de la primera ley se obtiene:

aT
“ 0x

aT

kA, A ) kAAaT)+kAAaT) kAAaT>+kAA
P00 ) s~ B0, agy), KA G

) kAAaT)+ " AxAyAz = (AAA)aT
zayy+Ay 70z xyazz q XAYyAzZ = p xyzcat

Dividiendo entre AxAyAz, la Ec. Anterior, se tiene:

aTy 0T [T i ary  _ 0T

kax)x+Ax kax)x + ay)}’+Ay ay)y_|_kaZ)z+Az kaZ)z_I_qu — pca_T
Ay Ay A, ot

Puesto que:

, . fle+ Ay f(x)

fe) = fim =7 ——
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En el limite cuando A,— 0, A,— 0, A,— 0; se tiene:

d (k6T>+ d (k6T>+ d (kaT)+ o oT
ox\"ax) Tay\"ay) Ta;\"5z) T TP

Si la conductividad del elemento cubico es constante:

6x2+6y2+622+ k k

0*T 0%*T 0°T q”’_pC(6T> 1<6T)
ax2 ' 9y?  8z2  k at

~a\at

La ecuacion anterior se denomina, “Ecuacién general de la conduccidn de calor en tres dimensiones, con
generacién de calor y en estado inestable. El término « = k/pc, define la difusividad térmica del
material, en (m?/s), e indica la rapidez con la que se propaga el calor.

Campo de temperaturas. La ecuacién anterior ilustra el conjunto de temperaturas en cada punto del
medio estudiado y en cada instante.

T T =T(x,y,z) - Tridimensional
Estable, —=0, T =T(x,y) = Bidimensional
T = T(x) - Unidimensional

aT T =T(x,y,zt) - Tridimensional
Inestable, ET * 0, T =T(x,y,t) - Bidimensional
t T =T(x,t) » Unidimensional

T e
Puesto que en estado estable Pyl 0, la ecuacion general, se transforma en:

9%T 0°T 0°*T

nr
Fp) + 3y? Fr qT =0 Ecuacion de Poisson.

En ausencia de fuente de calor, la ecuacidon de Poisson se convierte en:

Para el caso unidimensional inestable la ecuacidn general de la conduccién, toma la forma:

0°T _pc (aT) 1 <8T>
ax2  k\ot) al\ot

2.2 Conduccion unidimensional en estado estacionario en paredes planas, cilindros y esferas.

A partir del caso general, se puede representar un punto de temperatura T = T(x,y, z,t) como funcién

de las tres coordenadas y del tiempo t.
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Asi, un diferencial de temperaturas entre dos puntos del elemento cubico; puede ser escrito como:

aT aT aT aT
dT =—dx+—ydy+—dz+—

ax ™ty 9z Pt gt

Entonces para el caso unidimensional en estado estable, en el cual dy = dz = 0, dt = 0; se obtiene:

dT_aT
dx  ox

Y la ecuacidn de Fourier puede escribirse, para el caso unidimensional como:

B kAdT— kAaT
1= dx ox

En la cual la temperatura solo es funcidn de la distancia x, es decir; T = T(x).

La pared plana.

Consideremos el caso particular de la pared plana en estado estable y sin generacidon de calor, la cual
mantiene sus caras a temperaturas Ty T,, respectivamente; de espesor Ly area A4, indicada en la figura
2.2.1.

7 T,
A

=

Fig. 2.2.1 Pared plana

Si la conductividad térmica del material de la pared es constante, entonces la distribucion de
temperaturas y el flujo de calor a través de la pared, puede obtenerse a partir del caso general de la
conduccién.
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—————————————————————————————————— ]
De la ecuacién general de la conduccidn, suprimiendo términos se obtiene:

9°T
0x?

0 (6T) _ 0
ax\ox/
Separando variables e integrando:

6T_C
ax !

Separando variables e integrando nuevamente;
T = Clx + Cz

La ecuacién anterior es la distribucidon o perfil de temperaturas a través de la pared en su solucién
general.

Utilizando las condiciones de frontera en las caras de la pared, se tiene:
T =T, enx =20
T =T, enx =1L

Sustituyendo estos valores en la solucidn general, se obtiene:

In,-T
C1=( I ) y G=T
Sustituyendo los valores de las constantes de integracién en la solucién general:

T, — T
T=<2L ﬁx+n

-1
ron-()
1 I x

La ecuacién anterior grafica el perfil de temperaturas a través de la pared.

Utilizando la ley de Fourier, se puede evaluar el flujo de calor.

- —kA oT
1= ox
q = —kAC,;
T,—- T,
= —kA
1 k( L )
T,— T,
_ kA( )
1 L
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Note que esta ecuacidn coincide con la ecuacidn que se obtuvo en la unidad anterior. Comparando esta
expresién con la ley de Ohm, se observa que la resistencia térmica para el caso de la pared plana es:

Como Unica vez, se hara el analisis de la pared plana utilizando un elemento diferencial de espesor
Ax, figura 2.2.2, extraido de la pared y se establecerd la primera ley de la termodindmica para el estado
estable, considerando que el trabajo realizado por elemento es practicamente cero por ser la expansion
del elemento nula. Asi;

Y Tes dx

Ax

Fig. 2.2.2 Elemento diferencial

Calor que entra por la cara izquierda = calor que sale por la cara derecha.

Es decir:
dx = Qx+nx
KA 6T> = —kA 6T>
0x/x 0x/ x+ax

=0

X

1A aT) 1A aT)
0x/ x+ax ox

Dividiendo entre Ax, y aplicando el concepto de limite;

kA g_Z;)x+Ax B g_zg)x —

Ay 0

En el limite cuando Ax — 0,

d (kA 6T) _ o
ox ox)
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Si la conductividad térmica del elemento es constante, dividiendo entre k.

0 (AaT)—O

ox\"ox/)
92T aA(aT
a2 T ox a)

Dividiendo entre A.

0°T 104 aT)_
ax? ZE(@ -

En el caso de que el area de la seccidon transversal sea constante:

0A

o0

Y la ecuacidn anterior queda expresada como:

Esta expresion puede obtenerse a partir de la ecuacién general de la conduccién al suprimir todos los
términos que se requieran.

La pared plana compuesta.

En muchas aplicaciones una pared plana puede estar formada por varios materiales con distintos
espesores y conductividades, dispuestas en forma vertical y/o horizontal. A estas disposiciones se les
conoce como paredes en serie o en paralelo, puesto que las resistencias térmicas pueden sumarse para
encontrar la resistencia total en la pared y con ello calcular el flujo de calor.

Ademas la pared puede estar expuesta en sus caras a fluidos con temperaturas, Tie Y The Y CUYOS
coeficientes de transferencia de calor por conveccién son hy y h, respectivamente. La figura 2.2.3,
representa una pared compuesta con resistencias en serie. Por tanto, el flujo de calor a través de este
tipo de paredes, puede calcularse de acuerdo a la expresion:

[
B

(]

o

T, r ."!

a4V ’
‘\-'1' :\_2 Xaog Xn-1 Xn

3

Fig. 2.2.3. Pared plana compuesta
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Tloo - Tnoo
1 n X~ X, 1
nAT LTk 4 Tha

q:

En esta pared compuesta se observa que todas las areas perpendiculares al flujo de calor constante, son
iguales por estar los materiales distribuidos en forma laminas apiladas verticalmente. Si los materiales
estuviesen distribuidos en la forma en que se muestra en la figura 2.2.4, la resistencia térmica conductiva
total seria calculada de acuerdo a la férmula siguiente:

RTBRTC

Rr= Ry +—m
! " " Rep + Rec

Y el flujo de calor de acuerdo a la expresion:

I—T,
q=—F7

Ry

Note que en este caso, las areas de las secciones transversales perpendiculares al flujo de calor son
diferentes. En el circuito se muestra que las resistencias Rrg Y Ry¢, estan en paralelo, y por tanto su
suma es independiente de Ry, y Ryp. Sin embargo, la resistencia total es la suma de las tres resistencias
en serie, como se indica en la formula.

Fig.2.2 4. Circuito térmico serie-paraleio

Ejemplo 2.2.1.

Considere un techo formado por una loza de concreto de 12 cm de espesor, cubierta con una capa de
yeso de 1.25 cm de espesor. Las temperaturas superficiales son 50 °Cy 15 °C en la superficie exterior e
interior del techo respectivamente. Si la conductividad térmica del concreto es igual a 1.4 W/m-K, vy la
del yeso de 0.5 W/m-K. Calcule:
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a) Elflujo de calor por unidad de area.

b) L a temperatura en la interface concreto-yeso.

c) La disminucién en % respecto al flujo de calor, cuando se coloca sobre el concreto una placa de
poliestireno de 2.5 cm y con una conductividad de 0.05 W/m-K.

Solucion:

Enseguida se muestra en forma esquemadtica la distribucidon de la loza de concreto y capa de yeso.
También se indica el circuito térmico, en el cual las resistencias estdn conectadas en serie.

Ty
Concreto L,_- A
T q
Yeso Ly % R,
T3

a) El flujo de calor es:

g "
). ),

Puesto que las dreas perpendiculares al flujo de calor son iguales, entonces la ecuacién anterior se
convierte en:

q 50— 15

nm_— 1 _ - 2
~ A 01z 00125 31613 W/m”.
14 7705
b) La temperatura en la interface concreto-yeso es;
"= 31613= 2012
a = 215-13= 7512
14
T, = 22.9°C

c) En este caso aumentaria el circuito en serie una resistencia mas; asi el flujo de calor que se transfiere a
través del sistema poliestireno-concreto-yeso, es:
., T,—T, 50 — 15

q — —
I\ . L I\ 012 _ 00125 _ 0.025
k_A)p +k_A)C + k_A)y 14 t705 77005

= 57.31 W/m?

Y la disminucidn en % del flujo de calor al colocar la placa de poliestireno es:

316.13 — 57.31
% Red = leoo = 81.88
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Ejemplo 2.2.2.

Considere una pared de ladrillo con una conductividad igual a 0.7 W/m-K, de 15 cm de espesor. La
temperatura del aire en su cara izquierda es de 40 °C y el coeficiente convectivo es 30 W/m?-°C. Por la
cara derecha la temperatura del aire es de 15 °C, y el coeficiente de transferencia de calor es de 10 W/m*
°C. Se va a agregar a la pared en su cara derecha un aislante con una conductividad térmica igual a 0.05
W/m-°C, con el propésito de reducir el flujo de calor en un 60 %. ¢ Cudl sera el espesor del aislante?

[
)

T2 oo’ ':'12

Solucidn:

Primero se calcula el calor transferido a través de la pared de ladrillos, considerando tres resistencias en
serie, una conductiva en el ladrillo y dos convectivas en las caras de la pared, como se muestra en la
figura. Obsérvese que la pared es de un solo material.

" Tloo _T200
T=1T I\ L1
YRR
"o 40 — 15 _ )
30 0.7 " 10

Ahora como se quiere reducir este flujo de calor en un 60 %, el calor que se transfiere a través de la pared
serd solo el 40% del valor calculado. Asi:

q" = 0.4(71.92) = 28.77 W /m?.

Luego entonces, se aumenta en la cara derecha el aislante y por consiguiente el circuito térmico se
incrementa en una resistencia mas a la conduccion.
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" T1°°_T2°°
TE=T Iy Ly 1
h_1+E)A+E)L+h_2
" 2877 = 40— 15
S U VI S
30 0.05 " 0.7 " 10

Despejando el espesor del aislante, se tiene:

Ly, =0.026 m = 2.6 cm.

El cilindro hueco.

Consideremos el caso particular del cilindro hueco, en estado estable y sin generacién de calor, el cual
mantiene sus paredes interior y exterior a temperaturas T,y T,, respectivamente; con longitud iguala L,y
radios R; y R, respectivamente, como se ilustra en la figura 2.2.5.

- ny &

Fig. 2.2.5. Cilindro hueco

Si la conductividad térmica del material de la pared es constante, entonces la distribucion de
temperaturas y el flujo de calor a través de la pared, puede obtenerse a partir del caso general de la
conduccién. Note que para este caso el area del cilindro A = 2nRL varia de acuerdo al los radios.
Ademas, puesto que la longitud es mucho mayor que el radio, entonces la transferencia de calor se
realizard en la direccién radial.

Asi, de la ecuacién general de la conduccion, y después de eliminar los términos pertinentes se obtiene:
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Multiplicando la ecuacion por kA.

0 (kA 6T) _ o
ox ax)

En el caso de que k = cte.

0 (AaT)_O
ax\" ax)

Y puesto que el radio varia, entonces:

0 (I,
(2771 ) =

Dividiendo nuevamente la ecuacion entre 2rL, se obtiene;

6( GT)_O
ox rax B
6T_C1
or r

T = Cl l‘l’l(?") + CZ

Esta expresion es el perfil de temperaturas en su solucién general para el cilindro hueco sin generacion de
calor. Se le recuerda al estudiante que este mismo resultado se obtiene al extraer un elemento diferencial
del sistema y aplicar la primera ley de la termodinamica para flujo estable.

Desde luego para encontrar los valores de las constantes, las condiciones de frontera son:

T=T,, enr =R,

T=T,, enr =R,

Sustituyendo estas condiciones en la solucidn general, se llega al sistema de ecuaciones lineales siguiente;
T,=CInR, +C,

T,=CInR,+ C,

Resolviendo el sistema,

T T,
C @)

_ T, — T,

2 =T, ln(%)(lnRZ)
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Sustituyendo estos nuevos valores en la solucidn general:

T, —T. T, —T.
T = 1—Z(Inr) +T, —1—2(lnR2)

In (}%) In (}%)

Factorizando se obtiene:

Tl - T2 r
T=T,+ 2t lin )
L 2
In (Rz)

Solucién particular para el perfil de temperaturas del cilindro sin fuente de calor interna. Note que este
perfil no es lineal.

El flujo de calor que pasa a través del cilindro en direccién radial, puede ser calculado utilizando la Ley de
Fourier.

- —pa oT
1= or

= —k(2 LaT

Puesto que:
ar ¢
or r

Sustituyendo este valor;

Cy 1~ 12
q= —k(Zm”L)T = —k(2mL) R
Ky
in (Rz)
T, —T.
19}
in (RI)

Resistencia térmica conductiva en cilindros huecos.

Si comparamos la ecuacion para el calculo del flujo de calor en el cilindro hueco, con la Ley de Ohm, se
obtiene la siguiente expresion:

(T1 —Tp)

In (g—i)
2mkL

q:
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En esta, se observa que el denominador es la resistencia térmica conductiva.

in (%)
Rt = kL,

El cilindro hueco compuesto.

Como en el caso de la pared compuesta, considere un cilindro hueco cubierto con varias capas de
materiales distintos y con diferentes conductividades térmicas. Como se puede observar en la figura
2.2.6, al agregar las capas se va incrementando el radio de acuerdo al espesor de cada capa.

. f\

' . , AY .

| K Ka ol
|

|

[

| Ig
| \
| T
| :
|

|

I

|

v

% \/

Rn
J
L
Fig. 2.2.6. Cilindro compuesto

Puesto que todas las resistencias estan conectadas en serie, el flujo de calor total a través del cilindro
hueco compuesto puede calcularse como el cociente que resulta de dividir la diferencia de las
temperaturas interior y exterior entre la resistencia total, asi:

Tl _Tn

4= — %~
L n (le_ll)
=2 2mk; 4L

Si ademas consideramos que el cilindro esta expuesto tanto en su interior como en su exterior a fluidos
que tienen temperaturas T Y Theo, respectivamente, al igual que los coeficientes de transferencia de
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calor hy y h,, el flujo de calor a través del cilindro se calcula afiadiendo las dos resistencias convectivas a
la ecuacion anterior.

TlOO_TnOO
q= B
L
1 ln(Ri_l)_I_ 1
R4, T %i=272mk, L ' h,A,
Donde:

A1 = 27TR1L = T[DIL

AZ = 27‘[R2L = T[DzL

Ejemplo 2.2.3.

Un tubo de cobre de 5 cm de didmetro exterior y 4.75 cm de didmetro interior, transporta vapor humedo
a 100 °C. La temperatura del aire ambiente es 25 °C. Con el propdsito de reducir el flujo de calor en un
60 %, se desea aislar el tubo con fibra de vidrio. Tome las conductividades térmicas del cobre y la fibra de
vidrio igual a 385 y 0.04 W/m-K y calcule el espesor del aislante necesario, si los coeficiente de pelicula
son 5,000y 5 W/mZ—K, en el interior y exterior respectivamente.

Solucidén:
Primero se calcula el flujo de calor para el tubo sin aislante, mediante la férmula considerando solo una
resistencia a la conduccidn y las convectivas.

Tloo - T300

D,
1 +l” (DT) !
[V PR T AR Y B

Puesto que no se conoce la longitud del tubo, el calor calculado debe ser por unidad de longitud, asi:

g _ q, _ Tloo - T3oo
L D,
1 I (D_l) 1
hymD; 2rk, hs;mD,

, 100 — 25

q' = S
1 L (z73) L1
(5000)7(0.0475) " 2m(385) * (5)m(0.05)

Y puesto que la resistencia convectiva interior y la de conducciéon son muy pequenas, entonces el flujo de
calor depende solo de la resistencia convectiva exterior.

TRANSFERENCIA DE CALOR Pagina 39



INSTITUTO TECNOLOGICO DE MERIDA TNM

100 — 25
¢'= —F——=589W/m.

(5)m(0.05)

Como se pretende reducir el flujo de calor en un 60 %, entonces el calor transferido a través del tubo
aislado es:

q)a = (0.4)(58.9) =23.56 W/m.

Y el didmetro D, del aislante resulta ser;

q)a = lio = T
L=
1 I (lD)_i) In (3—3) 1

+

hlnD1+ 2k, 2mky +h3nD3

Nuevamente la resistencia convectiva en el interior y la conductiva del tubo de cobre son muy pequenas,
y el calor transferido depende de la resistencia del aislante y la del fluido.

, T — T30 100 — 25
q)s = 23.56 = 5 = D,
l"(u—2)+ I G
2nk, ' hymD; 2m(0.04) * (5)7D;
100 — 25
23.56 = 5
Y3
in () L1
21 (0.04) * (5)mD,
23.56 75
0= Ds\ . 0.064
3.979In(2) +
"( 5 ) D,

Luego, mediante aproximaciones sucesivas se obtiene Ds.
D; =111 cm.
Y el espesor del aislante es:

_Ds=Dy _111-5
e = 2 = 2 = o. cm.

Radio critico de aislamiento en un cilindro.

En la practica, es necesario cubrir con aislante ciertas tuberias que conducen liquidos o gases calientes
con el propédsito de proteger a las personas de quemaduras; o en su caso cubrir ciertos conductores
eléctricos con materiales que protejan contra toques eléctricos.

Sin embargo, el hecho de cubrir estas paredes cilindricas tiene también como meta principal reducir el
flujo de calor que pasa a través de la pared. Este flujo va de un minimo a un maximo y después del
maximo tiende a cero. Todo ello, sin lugar a duda depende de la resistencia que opone el aislante y la
resistencia de conveccion del fluido circundante en la superficie exterior del cilindro.
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La figura 2.2.7 se ilustran las resistencias térmicas que intervienen en el calculo del flujo de calor de un
cilindro hueco cubierto con un material aislante.

Las resistencias son:

R
2 23
o L _l"(Rl) . _l”(Rz) o L
T Ay 27 2mkyL’ 37 2mk,L’ * 7 had,
l-."':_.-l.r*_‘-—;r;.\—l—.-\'—l-
I \._.'_.\ h - »

Sp—i
Fig. 2.2.7. Resistencios térmicas

De estas cuatro resistencias, la primera es muy pequeia debido a que el flujo de fluido que pasa a través
de un ducto tiene una velocidad promedio muy alta y por ende un coeficiente de pelicula grande, de tal
suerte que hy > hjz. La segunda resistencia depende de la conductividad térmica (k,,) del metal y del

R A R o , . . .,
In (R—Z); en los metales ky; > ky y el término In (R—z) muy pequefio; asi, que esta resistencia también se
1 1
desprecia.

Y por consiguiente el flujo de calor por unidad depende solo de las resistencias tres y cuatro.

Tloo - T300 _ Tloo - T3oo

’”(g_z) 1 ) l"(%)+ 1
2k,  hymDs 2k,  h32mR4

Puesto que, la resistencia térmica total del circuito es la suma de estas dos resistencias; entonces:
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In (}%) 1

R.. =
T~ 2mk, Jrh32mte3

Y como al variar el radio del aislante (R3), el flujo de calor de aumentar o disminuir, quiere decir que
existe un valor para (R3) en el cudl el flujo de calor sea maximo. Este valor de (R3), se denomina radio
critico de aislante y se denota por (7;.).

Por tanto para encontrar este valor es necesario derivar con respecto a (R3) la resistencia total (Ry) del
circuito e igualar a cero. Asi:

dR; 1 (1) 1 /(1 ~o
dRy;  2mk,\Ry/ 2mhy\RZ)

Resolviendo algebraicamente y despejando (R3), se obtiene que:

ka

R3=Tc=h_
3

Nota: Se deja al estudiante comprobar que este valor corresponde a un minimo, aplicando la segunda
derivada a la (Ry) y sustituir en esta nueva derivada el valor de:

k4

Ry =%
3 h3

Esto quiere decir, que si R, <, al agregar aislante el flujo de calor por unidad de longitud aumenta
hasta hacerse maximo cuando Rz =1, . Asimismo, si R, > 1., El flujo de calor disminuye al agregar
aislante.

También es importante notar que al agregar aislante la resistencia conductiva aumenta, mientras la
convectiva disminuye. Enseguida se presenta en forma de graficas lo explicado anteriormente.

Rz I Rl: By R, T
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Ejemplo 2.2.4.

Se pretende aislar un conductor eléctrico de 1.25 cm de didmetro, con el propdsito de lograr disipar el
maximo flujo de calor. Si la temperatura superficial del conductor y la del aire circundante que lo rodea
son 65 °C y 20 °C, respectivamente. Calcule el aumento de calor en %, que produce el aislante en el
conductor vy el espesor critico de aislante requerido; si la conductividad del conductor y coeficiente de
pelicula del ambiente son 0.16 W/m-K y 8 W/m*K.

Solucioén:

Primero calculamos el radio critico de aislante.

ka 0.16
= = —=002m=2cm.

rc_h_3_ 3

Puesto que R, < 1, el flujo de calor debe aumentar al agregar aislante.

Entonces se calcula el flujo de calor para el conductor desnudo, paraello D; = D, = 1.25cm

T3 - T300 65 - 20
q)p = = =14.14 W /m.

D, 125
In (D_z) L1 (13:) N 1
2wk, hsnD;  2m(0.16) © (8)m(0.0125)

Luego para el conductor aislado; en este caso D3 = 4 cm.

T3 - T300 _ 65 - 20

q')a= =
In (g_z) L1 In (1.25) L1
skt hnD,  27(0.16) T (8)m(0.04)

= 18.6 W/m.

Asi, el aumento de calor en %, es:

% = Mmoo =315
q)p

Y el espesor critico de aislante;

e,=1—R,=2-125=0.75cm.

La esfera hueca.

Consideremos el caso particular de la esfera hueca, en estado estable y sin generacién de calor, la cual
mantiene sus paredes interior y exterior a temperaturas T,y T,, respectivamente, y de radios R;y
R, respectivamente, como se ilustra en la figura 2.2.7.

Si la conductividad térmica del material de la pared es constante, entonces la distribucion de
temperaturas y el flujo de calor a través de la pared, puede obtenerse a partir del caso general de la
conduccién. Note que para este caso el drea de la esfera A = 4nr? varia de acuerdo al los radios.
Ademas, la transferencia de calor se realizara en la direccién radial.
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Asi, de la ecuacién general de la conduccion, y después de eliminar los términos pertinentes se obtiene:

20°T 3
ox?

Fig. 2.2.8. Esfera hueca

Multiplicando la ecuacién por kA.

d (kA GT) — 0
ox ax)

En el caso de que k = cte.

d (A6T>—0
ax\" ax)

Y puesto que el radio es variable, entonces:
0 , 0T
—(47‘[1" —) =

Dividiendo nuevamente la ecuacion entre 41, se obtiene;

6(26T>_0
Oox " ax)

Integrando la primera vez

26T_C
" or 1

T ¢,

or  r2
Integrando nuevamente,

G
T:__‘l'Cz
r
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Nuevamente, esta expresion es el perfil de temperaturas en su solucidn general para la esfera hueca sin
generacion de calor. Se le recuerda al estudiante que este mismo resultado se obtiene al extraer un
elemento diferencial del sistema y aplicar la primera ley de la termodinamica para flujo estable.

Desde luego para encontrar los valores de las constantes, las condiciones de frontera son:
T=T,, enr =R,
T=T,, enr =R,

Sustituyendo estas condiciones en la solucién general, se llega al sistema de ecuaciones lineales siguiente;

T, = 1+C
T, = 1 C
2 Rz 2

Resolviendo el sistema, se obtiene:

T, -T,
G=1 1
R, R,
T,—T, /1
C=T +—(—)
271 1\R,
R, Ry

Sustituyendo estos valores en la solucidn general, se tiene:

Solucién particular para el perfil de temperaturas de la esfera sin fuente de calor interna. Note que este
perfil es de la forma exponencial.

El flujo de calor que pasa a través de la esfera en direccidn radial, puede ser calculado utilizando la Ley de
Fourier.

I oT
1= or

— —k(4 , 0T
q = —k(4mr)

Puesto que:
T ¢
or r?

Sustituyendo este valor;
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C1 4’7Tk(T1 - Tz)
— _ 2y -~ @47
q = —k(4nr )r2 T 1
R, Ry
_ 47Tk(T1 - Tz)
1="TR R
RyR,

_ 47IkR1R2(T1 - Tz)
- R, — Ry

q

Ejemplo 2.2.5.

Una esfera hueca es fabricada de aluminio y tiene un didmetro interior de 4 cm y uno exterior de 8 cm.
Las temperaturas interior y exterior son 100 °C y 50 °C respectivamente. Calcule la transferencia de calor
desde el interior de la esfera. Tome k = 206 W/m-K.

Solucion:

Para una esfera hueca en estado estacionario sin generacién de calor, se tiene:

_AmkR,R,(T; — T,) _ 4m(206)(0.02)(0.04)(100 — 50)
- R, — R, h (0.04 — 0.02)

q =5,177.5W = 5.1775 kW

Resistencia térmica conductiva en esferas huecas.

Si comparamos la ecuacion para el calculo del flujo de calor en la esfera hueca, con la Ley de Ohm, se
obtiene la siguiente expresion:

_(T,-T)
1=R,—R,
4mkR,R,

En esta, se observa que el denominador es la resistencia térmica conductiva.

R, — R,
RT =
4mkR,R,

La esfera hueca compuesta.

Como en los casos anteriores, considere una esfera hueca cubierta con varias capas de materiales
distintos y con diferentes conductividades térmicas. Como se puede observar en la figura, al agregar las
capas se va incrementando el radio de acuerdo al espesor de cada capa.

Puesto que todas las resistencias estan conectadas en serie, el flujo de calor total a través de la esfera
hueca compuesta puede calcularse como el cociente que resulta de dividir la diferencia de temperaturas
interior y exterior entre la resistencia total, asi:
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_ T —T,
1= n _Ri—Riy
=24mk; 1R;R;—4

Si ademas consideramos que la esfera esta expuesta tanto en su interior como en su exterior a fluidos que
tienen temperaturas T o Y Theo, respectivamente, al igual que los coeficientes de transferencia de calor
hy y h,, el flujo de calor a través de ella se calcula afiadiendo las dos resistencias convectivas a la ecuacion
anterior. Donde: A; = 4mR?, A, = 4mR2

_ Tloo - Tnoo
1= 77 —yn Ri-Riy 1
hi4, =24mk;_1RiR;—; ~ h,Ay

Radio critico de aislamiento en una esfera hueca.

En la practica, es necesario cubrir con aislante ciertos depdsitos esféricos que almacenan liquidos o gases
calientes con el propdsito de proteger a las personas de quemaduras. Sin embargo, el hecho de cubrir
estas paredes esféricas tiene también como meta principal reducir el flujo de calor que pasa a través de la
pared, de adentro hacia fuera o viceversa. La figura 2.2.10 ilustra una geometria esférica cubierta con un
material aislante y las resistencias térmicas que intervienen en el calculo del flujo de calor. Las resistencias

son:
1 1 R2 - Rl
R1 = = 570 R2 - -
h1A1 h1 (47TR1) 47TkMR2R1
R; —R 1 1
R3 3 2

=, R = =
4tk ,R3R, * " h3A;  hy(4mR2)

T

Fig. 2.2.9. Esfera con aisiante

L
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De estas cuatro resistencias, la primera es muy pequefa debido a que la temperatura del fluido que se
encuentra dentro de la esfera es igual a la de la pared interior de la esfera, y por ende la resistencia
térmica convectiva en estas condiciones es muy pequeia y por tanto despreciable. La segunda resistencia
depende de la conductividad térmica (k,,) del metal y de la diferencia entre los radios R, — R;; puesto
que esta diferencia es muy pequeiia y la conductividad del metal muy grande, esta resistencia también se
desprecia. Y por consiguiente el flujo de calor por unidad depende solo de las resistencias tres y cuatro.

o Tloo - T300
9= "R,—R, L1
47TkAR3R2 h3(47'[R?2))

Puesto que, la resistencia térmica total del circuito es la suma de estas dos resistencias; entonces:

R3 - RZ 1
RT = + 2
4wk, R3R,  h3;(4mR3)

Y como al variar el radio del aislante (R3), el flujo de calor debe aumentar o disminuir, quiere decir que
existe un valor para (R3) en el cudl el flujo de calor sea maximo. Este valor de (R3), se denomina radio
critico de aislante y se denota por (7). Por tanto para encontrar este valor es necesario derivar con
respecto a (R3) la resistencia total (Rr) del circuito e igualar a cero. Asi:

dR;  4mk,R;R,  h;(4mR%)  4mk,R, = 4mk,R, hy(4mR%)

Derivando, y resolviendo algebraicamente y despejando (R3), se obtiene que:

Nota: Se deja al estudiante comprobar que este valor corresponde a un minimo, aplicando la segunda
derivada a la (R) y sustituir en esta nueva derivada el valor de:

Ry =—*%

2.3 Conduccion unidimensional en elementos con generacion de calor (Placas, cilindros y Esferas).

En la conduccidn unidimensional con generacion de calor, la temperatura es funcion de la distancia y del

nr

calor que genera en su interior el sélido en cuestiéon. Asi, T = f(x,q""") y por tanto de la ecuacién general

de la conduccién de calor;

ax2 T o9xz T ox2

0*T 0%*T 0°T q”’_pc<6T) 1(6T>
kK k

at) ~ a\ot

Eliminando los términos correspondientes se obtiene la ecuacién siguiente:

2

Q
~

qIII B
T =0

Q
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Dicha ecuacién gobierna todos los casos particulares como el de la pared plana, cilindros y esferas; los
cuales se estudian a continuacion.

La pared plana con generacion interna de calor.

Consideremos el caso de la pared plana con generacién interna de calor, de espesor 2L y con sus caras
expuestas a fluidos que se encuentran a la misma temperatura, como se ilustra en la figura 2.3.1.

I
ol )

X X

—
ox

Fig. 2.2.1 Pared con generacian de calar

Tomando un elemento diferencial Ax, mediante la primera ley de la termodindmica para el caso del
estado estable y aplicando el concepto de limite, se tiene:

d (kaT)+ " _ o
dx \ Ox =

Donde:

no_ qgen
vol.del elemento

q

En el caso de que k = cte.

0 (6T>+q”’_0
dx \dx k

O bien;

2

(5]
~

q”’
_=O
%

QO

x2
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Esta expresion se obtiene también de la ecuacién general de la conduccion, al eliminar los términos que
convienen para el caso particular de la pared plana con generacidn interna de calor.

Resolviendo la ecuacién diferencial de segundo orden por el método de variables separables; se tiene:

a aT _ qlll
ﬂ(ﬁ) Tk

Integrando la primera vez;

aT_ qlllx+C
ox k 1

Integrando por segunda vez;

mnr.2

q x
T=_T+C1X+C2

La ecuacion anterior se denomina el perfil o distribucion de temperaturas para la pared plana con
generacidn interna de calor en su solucidn particular.

Para determinar las constantes C; y C, , es necesario conocer dos condiciones de frontera, las cuales por
simetria en la pared son:

aT

— =0, =0
Ix en x

T=Ts, en x =1L
Sustituyendo estas condiciones en la solucidn general, se obtiene:
C1 = 0

oo +qHIL2
2 — 1s Zk

Y sustituyendo el valor de las constantes en la solucién general se obtiene el perfil de temperaturas para
el caso particular de la pared plana con generacién de calor.

mnr,.2 "ny2
qx q"L
T=-— Ty +——

2k st 2k

Agrupando y factorizando términos se obtiene finalmente:

T=T,+ q;’kLz [1 - (%)2]

Asimismo para calcular el flujo de calor a través de la pared se aplica la Ley de Fourier y se evalla la
diferencial de la temperatura respecto al limite x = L, asi:
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ox

qlllL
= —kA[-+—
1=a(-1F)

aT
M
x=L

q=q"(AL) = q"'V = qgen

Ejemplo 2.3.1

Considere una pared de acero al carbono con fuente de calor igual 50 kW/m?® y con una conductividad
térmica de 50 W/m-°C. Si la temperatura de la superficie de sus caras es igual 30 °C y su espesor es de 10
cm. Calcule la temperatura en el centro de la pared.

Solucion: Del perfil de temperaturas se tiene que a una distancia x = 0,
2

Pt -]

T =30+

W[ _(0)2 = 35°C

2(50) 10

La pared plana con generacion interna de calor expuesta en ambas caras a un fluido.

Considere el caso de la pared plana, con generacion interna de calor, solo que ahora expuesta en ambas
caras a un fluido con temperatura T, , y con un coeficiente de transferencia de calor h, como se muestra
en la figura 2.3.2. Obsérvese que la temperatura T}, en las caras es desconocida.

X
—
AX
=
J
I \
T 1T
b Tooe bt
Faos I
—_—
2L
Fig. 2.3.2 Pared planag sxpussto o un fluido
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De la solucién general para la pared se tiene:

"2

q
T=_7+C1x+c2

Las condiciones de frontera para el cdlculo de las constantes, son:

T

—=0, =0
Ep en x

oT
deond = Geonv = —kA a) = hA(T, — Ts)
x=L
De la primera condicidn se obtiene:
Cl = 0

De la segunda, despejando T} ;

— k6T>

L= 7 hox/,y

O L

TPk k Heet
qlll

T, =Ty +—

L + 3

Sustituyendo esta Ultima expresién en la solucion general, se obtiene:

T=T,, enx =1L

qHIL B qHILZ

R 2k

To + +CL+ G,

Como C; = 0, entonces:

IIIL IHLZ
q n q

T

Por ultimo sustituyendo los valores de las constantes en la solucién general de la ecuacién diferencial,

mnr.2 nr nry2

q x q L q7L
C Ty

ok + Cix + + h + 2k

T=-—

Puesto que C; = 0, agrupando y factorizando términos y teniendo en cuenta que:

q/uL 3 q/l/L (L) (Zk) 3 qHILZ (Zk)
h — h \L/\2k) 2k \hL

Se obtiene:

T=T +quZ[1 (x2+2k
T 2k L hL
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Esta expresion se denomina el perfil de temperaturas para la pared plana con generacién interna de
calor, expuesta a un fluido en ambas caras y con temperatura y coeficiente de transferencia de calor;

Tw ¥ h, respectivamente.

Sin duda alguna, dado el perfil, la temperatura maxima en la pared; se encuentra en x = 0, por tanto
sustituyendo este valor en la expresidn anterior, se tiene:

Toax = Tlyeo = Too + —=—— |1 + —

q"'L? 2k
2k [ hL

Ademds en x = L, se obtiene, nuevamente la temperatura T, al sustituir este valor en el perfil de
temperatura.

qulL
h

Ty =Ty =To +

Ejemplo 2.3.2.

Una placa de acero de 5 cm de espesor estd perfectamente aislada por su lado izquierdo y en su interior
se genera una cantidad de calor por unidad de volumen igual a 2,000 W/m>. Calcule la temperatura
maxima en la placa si por ambos lados estd en contacto con un fluido a 30 °C, siendo el coeficiente de
transferencia de calor igual a 6 W/m%K y la conductividad térmica del aislante de 0.17 W/m-K.
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Solucion:

En la figura se muestra en forma esquematica la pared, la cual por simetria es la mitad de la representada
en la seccion 2.6. En este caso particular, se observa que la temperatura maxima se obtiene en x = 0, asi:

q'"L? 2k
Tz = Tlao = Too + — [1 +or
I 04 2000(0.05)2 20017) | 137 ¢
mix = 2(0.17) (6)(0.05)|

También se puede calcular la temperatura en la cara derecha de la pared:

qIIIL
TL = Tlx:L = Too +T
2,000(0.05)
T, =30+ — % - 46.67 °C

En caso de que la pared no tuviera aislante en su cara izquierda, la temperatura maxima se calcula
considerando la pared como se indica en el esquema de la seccién 2.3.2, solo que el espesor adopta el
valorde 2L = 5 c¢m, es decir; L = 2.5 cm.

2000(0.025)2 [ 2(0.17)

T, . = = 42°
max = 30+ =037 (6)(0.025) ¢

Ejemplo 2.3.3.

Obtenga una expresion para la distribucién de temperaturas de una pared plana con generacién interna
de calor uniformemente distribuido, donde sus caras izquierda y derecha; se mantienen a temperaturas
T, y T, respectivamente. Encuentre también una expresion para calcular la temperatura maxima en la

pared.
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Solucion:

En el esquema se observa que T; > T,, de la ecuacidn general para la conduccién de calor se tiene:

2

(5]
~

qlll
+—=0
k

Q

x2
Resolviendo la ecuacion diferencial,

"nr..2

2k

q

T=_ +C1x+C2

Las condiciones de frontera para este caso particular son:
T=T,, enx =20
T =T, enx =1

Sustituyendo estos valores en la solucidn general de la ecuacién diferencial; por la primera condicién se

tiene:
q"'(0)’
1 = _T"' CI(O) + CZ
Cz = Tl

De la segunda condicion;

_ qul(L)Z

T, =
2 2k

+CGL)+Ty

Despejando Cj,

T2 _ T1 qIIIL

G=—"7T"%%

Sustituyendo estos valores en la solucidn general,

mnr.2 nr

q x I,-T. q'L
- T
2k L T rth

T =

Esta expresion es el perfil de temperaturas de la pared con generacién interna de calor.

Para encontrar la temperatura maxima en la pared, se observa el perfil supuesto y se deriva éste con
respecto a la variable x, y se iguala a cero. El resultado indicara la distancia a partir del origen x = 0;
donde se localizara la temperatura maxima.

aT qlllx + Tz _ 7"1 qIIIL

x0T % L 2k

Despejando x, se obtiene:
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T, — T, "k
2 1+q all
L 2k 1q

=(T,—T,) k + L
X = 2 1 qIIIL 2
Finalmente se sustituye el valor de x, en el perfil de temperaturas y se obtiene la expresién para la

temperatura maxima en la pared, la cual debe ser mayor a T;.

Toix = a (T. T)k +L]2+[T2_Tl+qu [(T T,) I
max — 2k 2 1 qm 2 I 2k 2 1 qu 2 1

Nota: se sugiere al estudiante hacer el andlisis dimensional de esta expresién para corroborar que las
unidades correspondan a °C.

Cilindro sdlido con generacion de calor desnudo.

Considere un conductor desnudo, como el ilustrado en la figura 2.3.3, el cual genera calor en su interior
debido al paso de una corriente eléctrica. Este tiene longitud infinita, de tal suerte que L > R.

.:'i\“\

—t

Fig 2.2.2 cilingra fj’llgﬂ

Un andlisis mediante la ecuacidon general de la conduccidon de calor muestra que si conocemos la
temperatura en la superficie del conductor, es posible determinar el perfil de temperaturas y el flujo de
calor que transfiere hasta su superficie. Recordemos que el area de la superficie de un cilindro sélido es
A =2nrL y su volumen V = 2nr?L. Asi, suprimiendo de la ecuacién general de la conduccién los
términos que no corresponden para el caso unidimensional y en estado estable con fuente de calor, y
observando que el calor fluye en direccidn radial, se tiene:

Q

2T an
— 4+ —0
or? * k
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Puesto que el area del cilindro no es constante, pues depende del radio, entonces multiplicando esta

expresion por el area y dividiéndola a su vez entre 2rL, se obtiene:

a ( aT +q”’r_0
&(rﬁ) kK
g (o q''r
&(rﬁ)__ k

Integrando por vez primera,

oT q'"'r? i
"o T T Tk T

Dividiendo entre r, toda la ecuacién,

T q"r G

ar 2k ' r

Integrando nuevamente:

"nr. .2

4k

q

T=- + CiIn(r) + C,

Esta expresion es el perfil de temperaturas en su solucidn general. Y las condiciones de frontera para este

caso son;
oT _ 0 _ o
5 =0 enr =

T=T, enr =R

Note que la primera condicién se debe a que, en el centro del conductor esta la fuente de calor y la
temperatura debe ser por ende maxima.

Sustituyendo estas condiciones de frontera en la solucién general, se tiene:

C1:0

C,=Ts+

Sustituyendo nuevamente los valores de las constantes, en la misma ecuacion:

qmrz qH/RZ
4k

T=-— T,
o tht

Factorizando,

T=T5+q’;f2 [1—(%)2]
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Esta ecuacion permite calcular la temperatura para cualquier radio r, del conductor y define en forma
grafica la curva mostrada en la figura. La temperatura maxima en el conductor se evalla con esta
expresion solo que en r = 0.

qlllRZ
Tax = Tly=o = T +T

Asimismo para calcular el flujo de calor a través del cilindro se aplica la Ley de Fourier y se evalua la
diferencial de la temperatura respecto al limite r = R, asi:

- —kA 6T>
= ox r=R

q = —2knRL (- 2F)

q=q"(AL) = q""V = qgen

No debe sorprender que el calor transferido en direccidn radial, sea el que genera la corriente por su paso
en direccidn de su eje longitudinal.

Cilindro sélido con generacion de calor desnudo, expuesto a un fluido.

Consideremos de nuevo el caso anterior solo que en lugar de conocer la temperatura superficial Ty =
Tg del conductor, se conoce la temperatura del fluido circundante T,,. En este caso, como se muestra en
la figura 2.3.4; se agrega la resistencia convectiva y se modifica la segunda condicién de frontera.

Fig. 2.3.4 Cilindro sdlido desnudo expuesto g un fluida
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De la solucién general se tiene:
"nr..2

4k

T=-1

+ CIn(r) + C,

Las condiciones de frontera son:

or _

—=0, =0
o enr

Gcond = qconv, enr =R
La segunda condicién también se puede escribir como:

kAaT) — hA(T, - T..)

or/s R Te

De la primera condicién:
C1 = 0

Despejando Ty de la segunda condicidn,

— kaT) B k[ q"R C;
R=% hor)e — ' nl 2k "R
n=u+2h

Esta expresion relaciona la temperatura superficial con la del fluido y el coeficiente de pelicula.

Sustituyendo el valor de Ty, en la solucién general, en el limite r = R, se tiene:

qlllR qlll 2
Tg=To+-——=—
L T ak

+(0) In(R) + C,

Y despejando C,.

B qHIR quZ
C, =Ty + oh + ik

Sustituyendo los valores de C; y C,, en la solucion general, se obtiene:

lllrz "R IIIRZ
q n q
2h 4k

-1
T = pye +C, In(r) +Te +

Puesto que C; = 0, agrupando y factorizando términos y teniendo en cuenta que:

q/uR 3 qluR <R> <2k) 3 qHIRZ (2k>
2h 2k \R/\2k/ 4k \hR
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Se obtiene:

T=Too+q:£2[1—(%)2+%

Expresidn que define el perfil de temperaturas para el cilindro desnudo con fuente de calor y en contacto
con un fluido.

Nota se deja al estudiante comprobar que el flujo de calor transferido por el cilindro hacia el fluido, es
igual al calor generado en éste, debido al paso de la corriente eléctrica.

Ejemplo 2.3.4

Un cable de transmision eléctrica hecho con alambre de cobre templado (k= 150 W/m-K) de 2.5 cm de
didmetro transporta una corriente de 200 A, y tiene una resistividad de 40 uf2-cm de longitud. La
temperatura de la superficie es de 200 °Cy la temperatura del aire ambiente es de 10 °C. Determine:

a) El coeficiente de transferencia de calor entre la superficie del alambre y el aire ambiente.
b) La temperatura maxima del alambre.
Solucidén:

a) Primero se calcula el calor generado en el conductor mediante la relacién de la potencia y
combindndola con la ley de Ohm, se obtiene:

. .2
v Ggen Vi i“R

" Vol.  Vol.  Vol.

Puesto que solo se conoce la resistividad del conductor, se calcula la resistencia por unidad de
longitud, asi:

R p
L A
Entonces:

W PR _PR_Pp_ Pp _QO0PMXI07%) o s
T TVor" AL T Az~ (mr2)2 ~  (w(1.25)2)% = W/cm” = 66,401. /m°.

Utilizando la ecuacidn que relaciona la temperatura superficial y la del fluido con el coeficiente de
pelicula se tiene:

nr

q
Tp =Ty + =
R 2
q"'R (66,401.85)(0.0125)
h = = = 2.184 W /m? —°C.
2(Tg —T.) 2(190) /m

b) La Temperatura maxima en el centro del conductor se calcula con la relacién:
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qlll 2
Tméx = T|r=0 = TS + 4k
. . qHIRZ — 200 + (66,40185)(00125)2 =200.017 °C
max = Ts + === 4(150) S .

Esfera sdlida con generacion de calor desnuda.

Considere una esfera sélida sin recubrimiento de radio R, con temperatura superficial T, y de
conductividad constante como se indica en la figura 2.3.5, la cual posee una fuente de calor en su interior.
Nuevamente podemos deducir el perfil de temperaturas y calcular el flujo de calor desde el centro de la
misma hasta su superficie.

- - - .
Fig. 2.3.5 Exferg sdlida desnuda

Asi, utilizando la ecuacién general de la conduccién.

2

(e5)
~

qlll
=0
+ k

D

r2

Puesto que el drea superficial de la esfera varia con el radio, entonces multiplicando esta expresién por el
areay dividiéndola a su vez entre 47, se obtiene:

0 oT\ q'"'r?

— 42— —
3 (5t =0
5 a0y g
ox ox k

Integrando por primera vez,

ar  q"r G

or 3k rZ

Integrando nuevamente:
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Esta expresion es el perfil de temperaturas en su solucidn general. Y las condiciones de frontera para este

Caso son;
oT - _o
5 =0 enr =

T=T, enr =R

Note que la primera condicién se debe a que en el centro de la esfera, estd la fuente de calor y la
temperatura debe ser por consiguiente la maxima.

Sustituyendo estas condiciones de frontera en la solucién general, se tiene:

Cl =0
”’RZ

6k

q

C, =T+

Sustituyendo nuevamente los valores de las constantes, en la misma ecuacion:

"2 "p2
q’r q"R
T=- +T, +——

4k $ 6k

Factorizando,

T=Ts+q’;:2 [1—(%)2]

Esta ecuacion permite calcular la temperatura para cualquier radio r, en la geometria esférica y define en
forma gréfica la curva mostrada en la figura. La temperatura maxima en el conductor se evalla con esta
expresion solo que en r = 0.

nrp2

q

Thax = Tly=o = Ts + W

Asimismo para calcular el flujo de calor a través de la esfera, se aplica la Ley de Fourier y se evalla la
diferencial de la temperatura respecto al limite r = R, asi:

- —kA 6T)
q B ax =R

qlllR
= —4knR?( -
q km ( 3k>
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nr 4 3 nr
q=q %ﬂR>=q V = Ggen

No debe sorprender que el calor transferido en direccién radial, sea el que genera la fuente de calor en el
interior de la esfera.

Esfera sdlida desnuda con generacion de calor, expuesta a un fluido.

Consideremos de nuevo el caso anterior solo que en lugar de conocer la temperatura superficial Ty =
Ty de la esfera, se conoce la temperatura del fluido circundante T,,. En este caso, como se muestra en la
figura 2.3.6; se agrega la resistencia convectiva y se modifica la segunda condicion de frontera.

De la solucién general se tiene:

nr. .2
q'r Gy
T=— -
6k r +G

Las condiciones de frontera son:
oT
or

Gcond = Qeonv, €NT =R

0, enr=0

La segunda condicién también se puede escribir como:
kA 6T) — hA(T, —T.,)
or R - R oo

De la primera condicion:
C1 = 0

Despejando Ty de la segunda condicién,
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oo km> B k[qu C,

R=% “por)Ja = " hl 3k "R
IIIR

To =Tt 2

Esta expresidn relaciona la temperatura superficial con la del fluido y el coeficiente de pelicula.
Sustituyendo el valor de Ty, en la solucidn general, en el limite cuando r = R, se tiene:

qlllR qluRZ 0
= ——+C
2h 6k R

Tp = To, +
Y despejando C,.

qIIIR qlllRZ
C, =Ty +—
2 LT

Sustituyendo los valores de C; y C5, en la solucion general, se obtiene:

"2 nr "nrp2
q're G qg"'R q"R

——+To+—+

6k T 3h 6k

Puesto que C; = 0, agrupando y factorizando términos y teniendo en cuenta que:

qluR 3 qIHR (R) <2k) 3 qIIIRZ (2k>
3h = 3h \R/\2k/ ™~ 6k \hR

Se obtiene:

T=—

T=T,+

cr”RZ[l__(r 2 2k

ok ®) R

Expresion que define el perfil de temperaturas para la esfera desnuda con fuente de calor y en contacto
con un fluido. La temperatura maxima en el conductor se evalla sustituyendo el valor de r = 0, en el
perfil de temperaturas, asi:

qluRZ [1 N 2k
6k

Tmax = Tlr=o = Too + hR

Nota: Se invita al estudiante a comprobar que el flujo de calor transferido por la esfera hacia el fluido, es
igual al calor generado en ésta, debido a la fuente de calor.

Ejemplo 2.3.5

Una esfera solida con didmetro de 50 cm tiene una fuente de calor distribuida uniformemente. El
coeficiente convectivo de transferencia de calor entre la esfera y el medio ambiente es 15 W/m?K, y la
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conductividad térmica es de 8 W/m-K. ¢Cudl es la temperatura en la superficie de la esfera si la
temperatura del ambiente circundante es de 25 °Cy la del centro de la esfera es de 65 °C?

Solucion:

La temperatura en la superficie de |la esfera puede calcularse a partir de la ecuacién,

IIIR

q
T =Top +——
R 3h

Aunque se desconoce el valor del calor generado por unidad de volumen q'”, éste puede calcularse a
través de la expresion;

Tir = Too + q"R* [1 + 2k
max =t T ek hR
B q'"(0.25)2 2(8)
65 =25+ 6(8) 1+ 15(0.25)

Despejando el valor de g’ se obtiene:

q" =5832.91 W/m3
Sustituyendo este valor en la primera ecuacidn, se obtiene:

~ q"(025) __
Ty =25+ =305 = 574°C

2.4 Superficies extendidas.

En muchas aplicaciones es necesario aumentar la razén de transferencia de calor en una superficie, esto
se puede lograr observando simplemente la ley de enfriamiento de Newton, la cual relaciona la
transferencia de calor entre la superficie de un cuerpo con el fluido circundante a ella.

La figura 2.4.1, ilustra la transferencia de calor desde la superficie de un cuerpo hacia el fluido que lo
rodea, la cual puede calcularse con la ley de enfriamiento de Newton; asi:

q= hA(Ts - Too)

Fig. 2.4 1. Resistencig convectiva.

TRANSFERENCIA DE CALOR Pagina 65



INSTITUTO TECNOLOGICO DE MERIDA TNM
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Existen tres posibilidades para aumentar la tasa de transferencia de calor segun dicha ley. En la ecuacién
de enfriamiento de Newton, se observa, que si aumenta la diferencia de temperaturas entre la superficie
y su entorno, aumenta la razén de transferencia. También cabe la posibilidad de aumentar el coeficiente
de transferencia de calor, sin embargo esto representa mayor dificultad que la propuesta anterior, porque
el coeficiente de pelicula depende de las propiedades del fluido y eso equivale a modificarlas.

Por ultimo es posible y factible en la practica, aumentar el area de transferencia de calor de la superficie
expuesta, esto se logra a través de la unién de superficies extendidas o aletas de enfriamiento de diversas
geometrias a la superficie base, las cuales contribuyen en forma por demds eficaz, para llevar al cabo
dicho efecto.

En el analisis y diseno de una superficie aletada, la cantidad de calor disipado por una sola aleta, se
determina apoydndose en el gradiente de temperatura y el area transversal disponible para conducir el
calor desde la base de la aleta. Asi, el nUmero total de aletas necesarias para disipar una cantidad de calor
dada, se estimara en base a la acumulacién de energia a transferir desde la superficie base.

El fluido puede ser un liquido o un gas, sin embargo es comun el uso de superficies extendidas cuando el
fluido es un gas, porque el coeficiente de pelicula para un gas es menor que el de un fluido. Ejemplos
tipicos de superficies aletas expuestas a un fluido son: Algunos motores de combustién interna
(motocicletas y Volkswagen), motores eléctricos, transformadores y algunos calentadores caseros,
procesadores de equipo de cdmputo o electrdnicos.

Tipos de superficies extendidas.

Las aletas pueden ser de secciones transversales y perfiles diferentes, tales como tiras anexadas a lo largo
de un tubo, llamadas longitudinales; o bien discos anulares concéntricos alrededor de un tubo, llamadas
aletas circunferenciales; o adheridas a paredes verticales como las llamadas triangulares o rectangulares.
En todos los casos el espesor de la aleta puede ser uniforme o variable segun el perfil. La figura 2.4.2,
ilustra algunos tipos de aletas como los mencionados.

] e

|~

Aleta circunferencial de  Aleto rectanguiar de perfil  Aleto rectanguiar de perfil
perfil rectangular trignguiar rectanauiar

Fig. 2.4.2. Aletas de diferentes secciones transversales y perfiles
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En el andlisis de una superficie extendida se presenta tanto la conduccién como la conveccién de calor,
por tanto, un volumen de control cualquiera experimenta ambos tipos de transferencia.

Sin embargo debido a que el espesor es practicamente muy pequefio comparado con su longitud o su
radio, segln sea el caso; el analisis puede efectuarse como un caso unidimensional.

Andlisis general de una superficie extendida.

Considere una aleta de seccién transversal variable como se muestra en la figura 2.4.3, estrictamente
hablando el problema de conduccién de una aleta hacia el fluido que la rodea, no es unidimensional,
puesto que la conduccién de calor es a lo largo del eje x, mientras que la pérdida por conveccién en las
superficies implican un gradiente de temperatura diferente de cero en la direccién y,z. Pero como se
menciono anteriormente, si la aleta es muy delgada, entonces para cualquier valor de x, la temperatura
sera constante sobre el drea transversal A. Se supone que la temperatura en la base de la aleta es
uniforme, por lo tanto la temperatura no dependerd de y oz. Ademas, no existen fuentes de calor y
prevalecen las condiciones de estado estacionario.

]
v ' i
—x ]
_,_.-""- W W
- N

L= Fig. 2.4.3. Aleta de seccion varioble

Asi que, la temperatura solo dependera de la longitud x, las propiedades del material de la aleta y el
coeficiente convectivo del fluido que la rodea. Asi mediante un balance de energia por la primera ley, se
tiene:

Ax — 9conv = Gx+nx

Ax = 9x+ax T Geonw

De la ley de Fourier:

= kA 6T>
qx - ax X

- —kA 6T>
Qx+0x = dx et Ax
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Qcony = hRA(T — T,) = hPAx(T — T,,)
donde:

P = perimetro de la seccién transversal.
Ax = Espesor del elemento diferencial.

Asi, sustituyendo estas expresiones en la ecuacion del balance de energia se tiene:

oT oT
kA —) — kA —) = hPAx(T — T,)
ox x+Ax ox x

Dividiendo toda la ecuacién entre Ax;,

aT oT
kA T), oy~ KA ), _ hPAX(T —T.,)
Ax Ax
aT aT
kA a)x+Ax kA a)x

= hP(T = T,)

Ax
En el limite cuando Ax — 0,

g (kAaT) hP(T —T,,) = 0
dox dox /T

Si la conductividad del material de la aleta es constante, se divide entre k,

6( 6T) hP
ox

— ——(T-T,)=0
% . ( o)
Puesto que el area de la seccidn transversal es variable, se tiene:

A62T+6A6T hP(T Ty=0
dx2  Oxdx k s

Dividiendo la ecuacion entre A4, finalmente se obtiene:

0°T 10A0T hP

s (T-T,) =
9xz T Adxax kA " Te) =0

La ecuaciéon diferencial ordinaria anterior, de segundo orden, se denomina ecuacidon general de una
superficie extendida o aleta de enfriamiento, de seccidn variable en estado estacionario.

Superficie extendida de seccion transversal constante.

Si consideramos que la seccion transversal de la aleta es constante en toda su longitud, la ecuacién
general se convierte en la ecuacién diferencial siguiente:

0%T hPT _
ﬁ_k_A( —Ts)
Puesto que;
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0A
ox
Ademas como el término,

hpP

T
kA

m

Con tal que;

La ecuacién adquiere la forma,

2T
ﬁ—m (T—Too)=0

Si realizamos un cambio de variable, tal que; 8 = T — T, la ecuacién puede reecribirse como:

20

ﬁ—mzezo

La cual tiene como solucidn general,

0 =Cie™ + C,e™™

0= Clemx + Cze_mx

Esta nueva ecuacién, se denomina ecuacion o solucién general de una superficie extendida de seccidn
transversal constante, sin fuente de calor y en estado estacionario.

Luego de obtener la solucién general, se requiere de dos condiciones de frontera, para determinar las
constantes C; y C,. Existen tres posibles conjuntos de condiciones de frontera, estos son:

Caso 1. La aleta es infinitamente larga comparada su espesor, de tal suerte que la temperatura en el
extremo libre x = L, es igual a del fluido que la rodea. En la practica una aleta de 3 mm de
espesor y de varios cm de largo, satisface en forma aproximada esta condicién, al igual que una
barra de 3 mm de didmetro y varios cm de largo.

Para una mejor comprensién al problema, consideremos una aleta muy larga de seccidn
transversal rectangular constante como se indica en la figura 2.4.4, expuesta un fluido y con
temperatura T,, en su base.

La solucién general para esta aleta es:
0 =Ce™ 4+ Ce™™

Y las condiciones de frontera,

6 =0y enx =0,donde 6, =T, — Ts.

6=0,enx =L - oo,donde 8 =T, — T,
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3

Fig.2. 4.4 Aleta infinita

Note que la diferencia de temperaturas 6y = Ty — T, se tiene al principio en la base de la aleta
conexa a la pared, y que la segunda condicidn se debe a que la diferencia de temperaturas en el
extremo libre de la aleta x = L, respecto a la del fluido, es muy pequefia, es decir tiende a cero,
por tanto la temperatura del extremo libre y la del fluido son practicamente iguales.

Sustituyendo la primera condicidn en la solucién general se tiene:

6, =C, +C,

Sustituyendo la segunda condicién;

0=Ce™ — C,e™™

0=_Ce™ — (C,e ™™

Operando algebraicamente:

C,=0 Y C,=6,

Sustituyendo el valor de las constantes en la solucidn general, se tiene:
6 =0y ™

—mx

9 _e
0

T—T,
Ty —Tow

e—mx

La ecuacidn anterior define el perfil de tempertauras a través de toda la longitud de la aleta, tal
como se indica en la figura 2.4.5. El flujo de calor disipado por la aleta puede calcularse a partir
de la ley de Fourier por derivacion o por la ley de enfriamiento de Newton por integracién, del
perfil de temperatura. Asi;
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]

/_/

oo

Fig. 2.4.5. Perfil de temperaturas para una aleta infinita

aT x=L—o
=—kA—) =f hP(T —T,,) dx
q )0~ ) ( )

En este apartado se hard por integracidn, invitando al estudiante a comprobar este mismo
resultado por derivacidn:

Integrando el segundo miembro de la igualdad, se tiene;
x=L—0o0

q =f hP(T —T,) dx
0

Del perfil de temperatura se tiene que:

T-Te

TO - TOO

e—mx

T—T,= (T, — T,)e ™

Sustituyendo este valor en la integral, e integrando entre limites, se obtiene;

Ao T (LY PP

xX=L—oo
q= J; hP(T, — Ty, )e ™ dx = — ome g0

Puesto que:

_|np
m= ka

Operando algebraicamente, finalmente se tiene:

q = VhPkA (T, — T,)

Se exhorta al alumno a realizar el analisis dimensional de esta ecuacion.
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Caso 2.

TRANSFERENCIA DE CALOR

TNM

Ejemplo 2.4.1

Una aleta larga de acero tiene una seccidn transversal de 6.25 mm x 12.5 mm y mantiene uno de
sus extremos a 200 °C, mientras que el resto de la barra estd expuesta a un medio ambiente
convectivo. El acero tiene una conductividad térmica igual a 35 W/m-K, y el coeficiente
convectivo de transferencia de calor es 30 W/m?-K. Determine el calor perdido por la barra si la
temperatura ambiente es de 25 °C.

Solucién:

La barra es larga y de muy pequeiio espesor, por tanto el problema puede resolverse a través del
caso 1. Asi, aplicando la ecuacién que calcula el calor perdido por la barra, se tiene;

q = VRPKA(T, — T.,)

Tomando en cuenta que la barra es de seccidn rectangular, el perimetro y el drea de la seccién
seran;

q =/(30)[(2)(0.00625) + (2)(0.0125)](35)(0.00625)(0.0125) (200 — 25) = 9.7 W

Nos referimos a una aleta finita, donde el calor conducido desde su extremo adherido a la base;
se pierde por conveccién desde su periferia hacia el fluido que la rodea. Es decir, la pérdida de
calor en su extremo libre es minima o casi nula. La solucién a este caso es importante cuando se
utilizan los diagramas para resolver problemas de aletas reales, como se presentard
posteriormente.

En la figura 2.4.6, se observa que el ancho o amplitud de la aleta (w), es mucho muy grande
comparado con su espesor(t), y por consiguiente el drea de la seccidn transversal es pequefia.

Fig. 2.4.6. Aleta finita.

Partiendo de la solucién general para las aletas se tiene:

0= Clemx + Cze_mx
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————————————————————————————————————————]
Con las condiciones de frontera,
0 =20, enx =0,

a0

—=0, =1L
E enx

Sustituyendo la primera condicién en la solucién general,

90 = Clem(o) + Cze_m(o)

Por lo tanto:

90 = Cl + CZ e see e (1)

Derivando la solucién general y sustituyendo la segunda condicion.

a6
Pl mC,e™ —mC,e™™
0 = ClemL - Cze_mL (2)

Despejando C;, de la ecuacion (1)
Cl = 90 - Cz
Sustiruyendo este valor en la ecuacion (2)

0= (90 - Cz)emL - Cze_mL

Operando algebraicamente y despejando C,, se obtiene:

QoemL
CZ ="l L -—mL
emL +e mL
Asi,
HoemL
Cl = 90

- emL + e—mL

Resolviendo el algebra,
-mL

= 6oe
17 emL g g-mL

Sustituyendo los valores de C; y C; en la solucidn general;

Qoe—mL o QOBML e
6 = emlL 4 g—mL e + emlL 4 o—mL e

g e-mlL-x) 4 gm(l-x) emL(l—%)_i_e—mL(l—%)

90 emL + e—mL emL + e—mL

Puesto que:
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eX+e7*

Cosh(x) = 3

o Cosh [me (1-7)]

0, cosh(mlL)

Se obtiene finalmente:

o Cosh [me (1-7)]

0, cosh(mlL)

Esta expresion define nuevamente el perfil de temperaturas de |a aleta considerada en el caso 2.
Se sugiere al estudiante graficar este perfil para observar la variacién de la temperatura
respecto a la longitud de la aleta.

Asimismo, el flujo de calor disipado por la aleta puede calcularse a partir de la ley de Fourier por
derivacion o por la ley de enfriamiento de Newton por integracion, del perfil de temperatura.
Asi;

20 x=L
=—kA—) =f hP(T — T..) dx
q %) e~ ), ( )

En este apartado se hara por derivacion, invitando al alumno a comprobar este mismo resultado
por integracién:

Derivando el primer miembro de la igualdad, se tiene;

a0
—=mCe™ —mCye”

ox

mx

Evaluando esta diferencial en (x = 0), se tiene;

a0

a)x:O =m(C; — Cy)

Mediante la ley de Fourier, se obtiene:

a0
X/ x=0
Sustituyendo los valores de C, y C;, operando algebraicamente y tomando en cuenta que:
X _ pX

e
Senh(x) = —

Finalmente se obtiene:

q = VhPKA(T, — T, )tanh(mL)
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Ejemplo 2.4.2

Una varilla de aluminio de 2.5 cm de didmetro y 15 cm de largo, sobresale de una pared que se
mantiene a 260 °C. La varilla estd expuesta a un ambiente a 16 °C. El coeficiente convectivo de
transferencia de calor es de 15 W/m?-°C. Calctlese el calor perdido por la varilla. Haga una lista
de suposiciones bdasicas.

Solucion.

v' Prevalecen condiciones de estado estacionario.

v Todo el calor disipado por la varilla entra a través de su base

v’ Se considera finita a la varilla, puesto que el drea en el extremo libre es mucho muy pequefia
comparada con el area de su superficie, y por consiguiente la pérdida de calor se efectia en

su periferia. Caso del extremo aislado.
v" Lavarilla es de aluminio con una conductividad térmica de 205 W/m-°C.

Aplicando la expresion para el calculo del calor disipado por una aleta del tipo 2, se tiene:

q = VhPkA(T, — T, )tanh(mlL)

e [asm@©o125) .
m= \/k:A = \](205)(1‘[)(0.0125)2 = 2419m.

VRPKA = \[(15)(w)(0.0125)(205) () (0.0125)2 = 0.2435 W /°C

q = (0.2435) (260 — 16)tanh[2.419(0.15)] = 20.66 W

Caso 3. La aleta es de longitud finita, y solo pierde calor por conveccion desde su extremo libre. Es decir,
se considera aislada en toda su periferia, figura 2.4.7.

-.":_4_1 II!
-!T"u F
t
x
q
1
s I " "‘}
/ L “‘{f

Fig. 2.4.7 Aleto con conveccion en el extremo
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Nuevamente de la solucidn general se tiene:
9 = Clemx + Cze_mx

Con las condiciones de frontera,

6 =0,, enx =0, donde 6y =Ty — Tw.

00
—kA —) = hA(T, — T), enx =1
0x/ =1

Esta ultima condicién indica que todo el calor que se conduce desde la base de la aleta se pierde
por conveccién en el extremo libre.

De la primera condicidn se tiene:

90 = Clem(o) + Cze_m(o)

Por lo tanto:
90 = Cl + Cz
Cl = 90 - Cz PP (1)

De la segunda condicién;

kae) = ho 2
ox),, = o e (2)
Puesto que:

a6

a)x:L =mCe™ —mC,e”™

0, = Cie™ + Cre™™L
Donde: 6, = (T, — Ty,)
Sustituyendo estos valores en (2);
—km(Cie™ — Ce™™L) = h(Ce™ + C,e™ ™)
—Cie™ + Cre™™ = L(ClemL +Ce™™) .....(3)
km
Sustituyendo el valor de C; = 8, — C,, en (3) y operando algebraicamente; se obtiene:

% (6,e™) + ™

C, = (4

%(emL — e—mL) + (emL + e—mL)

Sustituyendo (4) en (1); se obtiene:
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- % (Hoe_mL) + eoe_mL

Cl h L L L L
M oemL _ o-m m -m
om (e e )+ (e e )

Por ultimo, sustituyendo los valores de C; y C5, en la solucidn general, y tomando en cuenta la
definicidon del senhy cosh se obtiene el perfil de temperaturas para la aleta considerada en el
caso 3.

0 %{senh[m(L —x)]} + cosh[m(L — x)]

6o

% [senh(mL)] + cosh(mL)

Al igual que en los casos anteriores, el flujo de calor disipado por la aleta puede calcularse a
partir de la ley de Fourier por derivacién o por la ley de enfriamiento de Newton por integracion,
del perfil de temperatura. Asi;

90 x=1
= kA —) = f hP(T —T,,) dx
1 0x x=L 0

En este apartado se hara por derivacion, invitando al alumno a comprobar este mismo resultado
por integracion.
Sustituyendo el valor de;

00
Oox

) =mCe™ —mC,e™™
x=L

En el primer miembro de la igualdad, se tiene;

a6
qg=—-kA _x> = —kA(mCe™ — mCye™™) = —kAm(C,e™ — Ce™™)
x=L

Sustituyendo los valores de C; y C,, en esta expresion; se tiene:

_%(Qoe_ml‘) + Hoe_mL % (eoemL) + goemL

—mL

q=—kAm || - e™ + e

m(emL — e—mL) + (emL + e—mL) %(emL — e—mL) + (emL + e—mL)

Resolviendo algebraicamente y teniendo en cuenta la sustitucion del senhy cosh, finalmente

se obtiene:
senh(mL) + kL cosh(ml)
q = VhPkA 6, ue

cosh(mlL) + %senh(mL)
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Ejemplo 2.4.3

Una barra de cobre de 13 mm de didmetro y de 15 cm de largo, se proyecta de una pared cuya
temperatura es de 200 °C. La barra estad expuesta a un fluido cuya temperatura es de 25 °C, y el
coeficiente de transferencia de calor entre la barra y el fluido que la rodea es 150 W/m?-°C.
Estime el calor disipado por la barra. Haga una lista de suposiciones basicas

Solucién.

v’ Prevalecen condiciones de estado estacionario.

v Todo el calor disipado por la barra entra a través de su base

v’ Se considera finita a la barra, y con pérdida de calor solo en su extremo libre.
v’ La barra es de cobre con una conductividad térmica de 385 W/m-°C.

Aplicando la expresion para el calculo del calor disipado por una aleta del tipo 3, se tiene:
h
senh(mlL) + mcosh(mL)

q = VhPkA 6, A
cosh(mlL) + msenh(mL)

_|hp | (150)(m)(0.013) o
m= \/k:A - \j(385)(n)(0.013)2 = 2997m

mL = 29.97 (0.15) = 4.4955

h 150

S Y
km — (388)(29.97) _ 0013

senh(4.4955) + (0.013)cosh(4.4955)
cosh(4.4955) + (0.013)senh(4.4955)

q = /(150)(1)(0.013)(385) () (0.0065)2(200 — 25)

q=9789W

Transferencia de calor en aletas rectangulares, triangulares y circunferenciales.

En secciones anteriores, se presentaron varios tipos de aletas, de formas y secciones transversales
diferentes; y se estudid el caso de la aleta longitudinal de seccién transversal rectangular. Sin embargo,
hay aletas longitudinales trapezoidales o longitudinales triangulares, cuyo espesor (t), depende de la
distancia (x), en forma lineal.

Cuando las aletas estan en forma de disco anular, encajadas en un tubo, se les conoce como aletas
circunferenciales.

El procedimiento para analizar aletas triangulares y circulares es el mismo que usamos en el analisis de
aletas rectangulares, sin embargo surge un cambio continuo en el drea normal a la conduccién de calor
(seccion transversal) respecto a su longitud (direccidnx); es decir, para una aleta triangular o trapezoidal
decrece el area de transferencia de calor, mientras que para una circunferencial crece dicha drea. Las
soluciones analiticas para estos casos incluyen funciones Bessel. Para estas situaciones, donde la

L
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ecuacion diferencial basica y las técnicas matematicas se hacen mas tediosas, la cantidad de calor
transferido por la aleta se calcula a través de métodos graficos, como se ilustrard en las siguientes
secciones.

Efectividad de una aleta.

En la seleccidén de superficies extendidas, es necesario considerar algunos aspectos practicos como por
ejemplo:

v’ Espacio disponible.

v Peso de la aleta.

v’ Propiedades térmicas del fluido que la rodea.

v’ Trabajo de bombeo del fluido hacia las aletas (conveccién forzada).
v’ Efectividad de la aleta.

De estos, el mas importante es la efectividad de aleta; el cual indica que tan efectiva es para transferir una
cantidad de calor dada. Dicha efectividad se define mediante un nuevo parametro denominado
rendimiento de la aleta y se representa como sigue:

Calor real transferido

Rendimiento de la aleta = = — -
Ma Calor maximo transferido

Donde el calor maximo transferido, es la energia que la aleta deberia transferir si toda ella estuviera a la
temperatura de la base. Es decir;

Qmax = hA(Ty — T) = hPL(Ty — To,)
Asi, para los casos anteriores, se tiene:

Caso 1. Aleta infinita;

_VRPKA(T, —T,) _ 1

T = T PL(Ty —To)  mL

Caso 2. Aleta finita;

B VhPkA(T, — Te)tanh(mlL) B tanh(mlL)
- hPL(Ty — T.,) T omlL

Na

Puesto que el caso 2, involucra a todas las aletas reales de seccidn rectangular, el rendimiento de la aleta

puede calcularse a partir de esta ecuacidn, haciendo las consideraciones siguientes:

v’ La aleta es larga amplia y delgada.

v’ Se utiliza una longitud corregida L. = [L + (t/2)], en lugar de su longitud original (L); debido a que
existen ciertas pérdidas en la extremidad de una aleta real.

v’ Se considera P/A = 2/t.
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De este modo la ecuacion anterior queda:

_ VRPKA(T, — T,,)tanh(mL) _ tanh(mL) _ tanh{\/2h/kt[L + (t/2)]}
Ta= hPL(T, — Ts,) CoomL (2h/kt[L + (t/2)])

Y el flujo de calor disipado por la aleta, se calcula en base a su rendimiento (1,).

Q= nahPLc(TO —Tw)

Cdlculo del flujo de calor disipado por aletas rectangulares, triangulares y circunferenciales.

Es posible calcular el flujo de calor real transferido por una aleta, a través del rendimiento de la misma
empleando la ecuacion anterior y recurriendo al uso de graficas para obtener el rendimiento (»,), para

los diversos tipos de aletas antes mencionadas.

En las figuras 2.4.8 y 2.4.9, se muestran las graficas para obtener los rendimientos de aletas
rectangulares, triangulares y circunferenciales.

100 ~\ - -
q A (t/<)
N I |
\ Y
80 "\ .
N .
’.‘i NN g > | -
-~ \.
E 60 \\‘ N
Q R
- ‘\‘
2 4
v N
= 40 - -~
v
-4 ‘ “
:l ) o L e
0 05 1.0 1.5 20 25
Fig.2.4.8. Rendimiento de aletas triangulares y rectangulares.
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Note que en la figura 2.4.8, se comparan los rendimientos de una aleta triangular de perfil rectangular,
con una rectangular del mismo perfil. Asimismo se usa en ambos casos una longitud corregida (L.) , y el
area del perfil de la aleta (4,,,), como se indica en la misma figura.

En la figura 2.4.9, se indica el rendimiento de una aleta circunferencial de perfil rectangular, basado
también en una longitud corregida (L.), y el area del perfil como se muestra en la misma figura.

También se usa un radio dos corregido (7;.), el cual se relaciona con el (;); y que indican los diferentes
valores (r,./my) = 1,2,3,4,5; correspondientes a las curvas mostradas en la figura.

100 ' Yr—— v ’
S0

= y '

. Jr [

= ]
2 6 ' -
.‘i. { o T

- - ™ -

= 2 g

2 40 {

E l.=L+ 1 %

& x yx
I~ r.=ry+ L | ¢

20
»
.‘\m—-l":‘ -r)
0 ;
0,0 0.5 1.0 1.5 2,0 2,9 3.0
LAWEAL)
Fig. 2.4.9. Rendimiento de aletas circunferenciales de perfii rectangular

En la figura 2.4.10, se muestra estos tipos de aletas adheridas a superficies planas y cilindricas. Ademas se
ilustra una aleta cilindrica en forma de barra circular adherida a una pared plana, cuya longitud corregida
es:

area de la seccion

Le=L+ : = L+d/4
perimetro

_________________________________________________________________________________________________________
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b) (c) (d)

Fig. 2.4.10. a) Aleta de perfil rectangular en una pared pilana, b) Aleta de perfil rectangular en un tubo circular, 5
¢} Tubo cilindrico con una aleta circunferencial de perfil rectangular y d) Aleta en forma cilindrica
de varilia cilindrica.

Por ultimo la figura 2.4.11, ilustra algunos montajes de aletas empleados en aplicaciones de refrigeracién
y electrdnica.

Fig. 2.4.11. Diversos montajes de aletas utilizados en aplicaciones de refrigeracion y electrénica

Ejemplo 2.4.4

Una aleta rectangular con longitud de 25 mm y 4 mm de espesor, hecha de acero al carbono con una
conductividad térmica de 40 W/m-°C; se une a una pared plana cuya temperatura se mantiene a 375 °C.
La temperatura del medio ambiente es de 65 °C, y el coeficiente de transferencia de calor es de 85 W/m®-
°C. Calcule el calor disipado por la aleta por unidad de amplitud.
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Solucioén:

En la figura se ilustra una aleta cuya amplitud es mucho muy grande comparada con su espesor, asi el
flujo de calor perdido puede calcularse hallando el rendimiento de la aleta y aplicando la ecuacidn
correspondiente al flujo de calor real transferido.

Q = nghPL(Ty — Ts)

Para calcular el rendimiento de la aleta (na), se evaluan los siguientes pardmetros y se utiliza la figura
2.23.1.

P =2w+ 2t = 2w
Al evaluar el perimetro de la aleta no se considera el espesor puesto que es una cantidad muy pequefia
comparada con la amplitud y la suma aritmetica, no varia significativamente.

t
LC=L+E=25+2=27mm=0.027m

A, =tL, = (4)(27) = 108 mm? = 1.08x10™* m?

1/2 85 1/2

h
L3? (—) = (0.027 3/2[ =0.622
¢ \kd,, (0.027) (40)(1.08x104) 0.6

En la grafica se obtiene:
Ny =82%
Sustituyendo este valor en la ecuacion del flujo de calor real, se obtiene:

Q/w = (0.82)(85)(2)(0.027)(375 — 65) = 1166.8 W/m
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Ejemplo 2.4.5

Una aleta circular cuyo espesor es de 2 mm tiene un radio exterior de 10 cm y uno interior de 6 cm. El
material de la aleta tiene una conductividad térmica de 45 W/m-°C. La temperatura en la base es igual a
200 °C, el fluido que la rodea se encuentra a 50 °C y el coeficiente promedio convectivo es igual a 50
W/m?%°C. Calcule el calor disipado por la aleta.

0

(

Solucién:
Calculando los parametros, se tiene:

t
LC=L+§=40+1=41mm=0.041m

Ay, =tL. = t(ry, — 1) = (2)(41) = 82 mm? = 0.82x10™* m?

e =11 +L,=60+41=101mm = 0.101 m.

e 0101 683 = 17
rn 006 T 7
h 1/2 50 1/2
L.3/? (—) = (0.041 3/2[ =0.97
© \kAy 04D |5y 0 8zx10 ™

Con los valores de 0.97 y 1.7 se obtiene en la grafica 2.23.2, el rendimiento de la aleta,
Ne =58%

Sustituyendo estos valores en la ecuacion del flujo de calor real, se obtiene:

Q = 1ghPL(Ty — Te)

En esta expresion debe considerarse que el drea expuesta al fluido PL, = 2m(rf. — ), es el 4rea
superior mas la inferior de la aleta, considerando por supuesto el drea del borde de la misma. Asi,

Q = (0.58)(50)[2m(0.101% — 0.0602)](200 — 50) = 180.4 W
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Pruebe sus competencias. Ejercicios de autoevaluacion para el alumno.

1.

Una pared estd construida con 2 cm de cobre (k= 385 W/m-°C), 3 mm de lamina de asbesto (k=
0.166 W/m-°C) y 6 cm de fibra de vidrio (k=0.038 W/m-°C). Calculese el flujo de calor por unidad
de drea para una diferencia de temperaturas total de 500 °C.

R:313 W/m?

Un depdsito esférico de 1 m de didmetro, se mantiene a una temperatura de 120 °C y esta
expuesto a un entorno convectivo (h= 25 W/m?°C) y con una temperatura de 15 °C. ¢Qué
espesor de espuma de poliuretano (k= 0.026 W/m-°C) habria que afiadir para asegurar que la
temperatura externa del aislante no exceda los 40 °C? ¢Qué tanto por ciento de reduccién de
pérdida de calor se obtiene al instalar este aislante?

R:0.79 mm, 43%

Una esfera hueca esta fabricada de aluminio (k= 205 W/m-°C), con un didametro interior de 4 cmy
uno exterior de 8 cm. L a temperatura interior y exterior son 100 °C y 50 °C respectivamente.
Calculese la transferencia de calor.

R:5.152 kW

Una tuberia de acero de 5 cm de diametro exterior estd cubierta con un aislante de 6.4 mm de
asbesto (k= 0.166 W/m-°C), seguido de una capa de 2.5 cm de fibra de vidrio (k= 0.048 W/m-°C).
La temperatura de la pared del tubo es 315 °Cy la temperatura del exterior del aislante es de 38
°C. Calculese la temperatura de la interfaz entre el asbesto y la fibra de vidrio.

R:286.73 °C

Un cable de 1.0 mm de didmetro se mantiene a 150 °C y esta expuesto a un entorno convectivo a
30 °C, con h= 100 W/m?-°C. Calculese la conductividad térmica de una aislante cuyo espesor, de
exactamente 0.2 mm, proporcione un radio critico. ¢Qué cantidad de éste aislante hay que
afiadir para reducir la transferencia de calor en un 75 %, con respecto a la experimentada por el
cable desnudo?

R:0.07W/m —"°C,13.45cm

Una pared plana de 6.0 cm de espesor genera calor internamente a razén de 0.3 MW/m>. Una
cara de la pared esta aislada, y la otra cara estd expuesta a un entorno convectivo de 93 °C y con
h= 570 W/m>-°C. Si la conductividad térmica de la pared es de 21 W/m-°C. Calcllese la
temperatura maxima de la pared.

R:150.29 °C
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7. Un cable de 30 cm de largo de acero inoxidable (p = 70u2-cm) y 3.2 mm de didmetro, se somete
a un voltaje de 10 V. La temperatura exterior del cable se mantiene a 93 °C. Calculese la
temperatura en el centro del cable si la conductividad térmica es k= 22.5 W/m-°C.

R:138.15°C

8. Obténgase una expresidn para la distribucion de temperaturas en una esfera de radio r con

generacion de calor uniforme q'"" y temperatura en la superficie Ts.
2

R:T, + % [1 - (%)2]

9. Una varilla de cobre fina y larga de 6mm de didametro estd expuesta a un ambiente de 20 °C. La
temperatura de la base de la varilla es 150 °C y k=385 W/m-°C. Calculese el calor liberado por la
varilla.

R:9.12W

10. Una aleta de aluminio de 1.6 mm de espesor rodea un tubo de 2.5 cm de diametro. La longitud
de la aleta es de 12.5 mm. La temperatura de la pared del tubo es de 200 °C, y la temperatura del
ambiente es 20 °C. Si el coeficiente convectivo es h= 60 W/m*-°C. éCudl es el calor perdido por la
aleta?

R:32.14 W
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ACTIVIDADES DE LA UNIDAD 2

UNIDAD 2: Actividad 1

CONCEPTO DE CONDUCCION UNIDIMENSIONAL ESTACIONARIA.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD:

Investigacion.

FECHA DE ENTREGA:

Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA:

Segun lo acordado.

CALIFICACION:

OBJETIVO DE APRENDIZAIJE:

Investigar acerca del concepto de la transferencia de calor estacionaria.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS:

Hacer un resumen que contenga el concepto de la conduccién de calor en estado
estacionario, haciendo mencidn de los diversos sistemas unidimensionales y porqué se
consideran asi en la practica. Formato de documento: Word, en calibri 12 a 1.5 de
espacio, con una extension maxima de una cuartilla. Integrar al portafolio de

evidencias.

UNIDAD 2: Actividad 2

RESOLUCION DE PROBLEMAS DE GEOMETRIAS PLANAS SIN/CON GENERACION DE CALOR APLICANDO
LA ECUACION GENERAL DE LA CONDUCCION.

NOMBRE DE LA Problemas.

ACTIVIDAD:

FECHA DE Segun lo programado.

ENTREGA:

CALIFICACION Segun lo acordado. CALIFICACION:

MAXIMA:

OBJETIVO DE Resolver los siguientes problemas de paredes planas aplicando los principios y conceptos relacionados
APRENDIZAJE: con la ecuacion general de la conduccion de calor.

INSTRUCCIONES Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.

1. Una pared plana esta construida de un material cuya conductividad térmica varia con el cuadrado de la
temperatura, de acuerdo con la relacién K,(1 + BT?). Obténgase una expresién para la transferencia

de calor en esa pared.

T3
R: T+ﬁT

BT?

= (T, —Ty) 1+E(T2+TT w5+ + 2L
- 2 1 3 2 241 1 L 1 3

En una varilla cuadrada de cobre de 2.5 cm se genera calor a razén de 35.3 MW/m?. La varilla esta

expuesta a un entorno convectivo a 20 °C, y el coeficiente de transferencia de calor es de 4,000 W/m?-
°C. Calculese la temperatura superficial de la varilla.

R: Ty = 130.3°C
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3. Una pared plana cuyo espesor es L, tiene su cara izquierda (x = 0) perfectamente aislada. Su cara
derecha (x =L)estda a una temperatura T,. Deduzca una ecuacidon para la distribucién de
temperaturas T'(x); cuando la generacion de calor interna estd dada por la expresién:

q=1q, [1 + (JL—C)], donde g, es una constante.

Reor=n B[ T () 20
W 3k 2L \12 2 \L2
UNIDAD 2: Actividad 3

RESOLUCION DE PROBLEMAS DE GEOMETRIAS CILINDRICAS SIN/CON GENERACION DE CALOR
APLICANDO LA ECUACION GENERAL DE LA CONDUCCION.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Problemas.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBJETIVO DE APRENDIZAJE: Resolver los siguientes problemas aplicando los principios y conceptos

relacionados con la ecuacidn general de la conduccion de calor.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas
siguientes e integrarlos al portafolio de evidencias.

1. Muestre que el calor transferido a través de un tubo puede calcularse empleando la expresion
correspondiente para una placa plana, si se usa el area media logaritmica dada por la expresion:

Donde los subindices 1y 2 se refieren a los radios interior y exterior respectivamente.

R: L _ln(Rz/R1)
" kA 2mkL

2. Unatuberia (k=45 W/m-°C), que transporta vapor tiene una temperatura superficial interna de 250 °C
y su didmetro interior es de 8 cm, con un espesor de pared de 5.5 mm. Dicha tuberia se recubre con
una capa de 9 cm de un aislante (k=0.5 W/m-°C), seguida de una capa de 4 cm de aislante (k=0.25
W/m-°C). La temperatura exterior del dltimo aislamiento es 20 °C. Calculese la pérdida de calor por
metro de longitud.

R: q' = 4513 W/m

3. Un cable eléctrico de una aleacién de aluminio (k=190 W/m-°C), tiene un didametro de 30 mm, y
transporta una corriente eléctrica de 230 A. La resistividad del cable es 2.9 u2 —cm. Si la
temperatura de la superficie exterior del cable es 180 °C, calcule la temperatura maxima en el cable.

R: Ty = 180.9°C
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4. El exterior de un hilo de cobre de 2 mm de didmetro estd expuesto a un entorno convectivo con
h=50W/m?—°C y T, =100°C. {Qué corriente debe pasar a través del hilo para que la
temperatura en el centro de él, sea de 150 °C? Tome k = 376 W/m? —°Cy p = 1.67 uf2 — cm.

R: i=5437A
UNIDAD 2: Actividad 4

RESOLUCION DE PROBLEMAS DE GEOMETRIAS ESFERICAS SIN/CON GENERACION DE CALOR
APLICANDO LA ECUACION GENERAL DE LA CONDUCCION.

NOMBRE DE LA Problemas.

ACTIVIDAD:

FECHA DE Segun lo programado.

ENTREGA:

CALIFICACION Segun lo acordado. CALIFICACION:

MAXIMA:

OBJETIVO DE Resolver los siguientes problemas aplicando los principios y conceptos relacionados con la ecuacidn
APRENDIZAJE: general de la conduccidn de calor.

INSTRUCCIONES Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.

1. ¢Cual es la pérdida de calor desde la superficie de una esfera cuyo didmetro es de 15 cm; con

generacion interna de calor dada por la expresion ¢ = ¢, (1 - RL)? Suponga ¢, = 1,000 W /m3.
o

R: q=044W

2. Una esfera hueca con didmetro interior de 10 cm y diametro exterior de 30 cm, tiene una temperatura
interior de 300 °C y una exterior de 100 °C. Determine la temperatura en un punto que se encuentra
a % de distancia entre la superficie interior y la exterior. Tome k =50 W/m?-°C

R: T, =200°C.

UNIDAD 2: Actividad 5

RESOLUCION DE PROBLEMAS DE SUPERFICIES EXTENDIDAS SIN/CON GENERACION DE CALOR
APLICANDO LA ECUACION GENERAL DE LA CONDUCCION Y CONVECCION.

NOMBRE DE LA | Problemas

ACTIVIDAD:

FECHA DE Segun lo programado.

ENTREGA:

CALIFICACION | Segtn lo acordado. CALIFICACION:

MAXIMA:

OBIJETIVO DE Resolver los siguientes problemas aplicando los principios y conceptos relacionados con la ecuacidn
APRENDIZAJE: general de la conduccién y conveccidn de calor, para superficies extendidas.

INSTRUCCIONES | Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.
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1. Una barra de cobre (k=350 W/m-°C) de 2.5 cm de diametro y de 30 cm de longitud, se anexa a dos
paredes cuyas temperaturas se mantiene a 100 °C. Dicha barra pierde calor por conveccién al aire
ambiente cuya temperatura es de 35 °C. El coeficiente convectivo de transferencia de calor es de 35
W/m?-°C. Calcule:

a) La temperatura en el punto medio de la barra.
b) El flujo de calor perdido desde la barra.

R: a)T,=200°C, b)q=167W

2. Considere el caso de una aleta aislada en un extremo, suponga que existe generacion uniforme de

nr

calor por unidad de tiempo y volumen (q'""); distribuida a través de ella. Determine la distribucién de

temperaturas como funcién de (x) y el flujo de calor disipado por la aleta, a través de su longitud.

(60 — qo"/km?*)coshIm(L — )] qq”

R: =
o cosh(mlL) + km?’

q = VRPKA((6y — q¢' /km?))tanh(mL)

3. Deduzca la ecuacién para el calor que disipa una aleta con una extremidad aislada, integrando las
pérdidas de calor por conveccién a lo largo de su superficie.

R: q = VhPkA(T, — T,)tanh(mL)

4. Una aleta rectangular con longitud de 25 mm y 6.25 mm de espesor, hecha de acero al carbono cuya
conductividad térmica es de 40 W/m-°C, se une a una pared plana cuya temperatura es igual a 350 °C.
La temperatura del medio ambiente que la rodea es de 65 °C, y el coeficiente convectivo de
transferencia de calor es 85 W/m?-°C. Calcule el calor disipado por la aleta.

9 _ 11583 W /m.
w

R:

5. Se anexa una barra a dos paredes cuyas temperaturas son T;y T,, respectivamente. Dicha barra

pierde calor por conveccion al aire ambiente cuya temperatura es T,,. Determine la funcidn para la
distribucidn de temperaturas en la barra y el flujo de calor disipado a través de su longitud.

o 6,senh[m(L — x)] + 6,senh(mx)
h senh(mlL)

. q=hPKA {92 [cosh(mL) — 1] + 6;[cosh(mL) — 1]}

senh(mlL)
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Unidad 3

Competencias especificas a desarrollar:

1. Obtener el modelo matematico de la conduccién bidimensional de calor y aplicar su solucién en
problemas con geometrias sencillas.

2. Explicar y aplicar el método gréfico en la solucidon de problemas de conduccién bidimensional en
estado estable, y obtener el perfil de temperatura y flujo de calor correspondiente; para
diversas geometrias.

3. Explicar y aplicar el método numérico en la solucién de problemas de conduccién bidimensional
en estado estable, y obtener el perfil de temperatura y flujo de calor correspondiente; para
diversas geometrias.

Conduccion Bidimensional en estado Estacionario.

Introduccion.

En la unidad anterior se analizd la conduccidon de calor unidimensional, bajo condiciones de estado
estacionario, en paredes planas, cilindricas y esféricas con y sin generacidn de calor. Sin embargo en
muchas aplicaciones priacticas, la temperatura de un cuerpo puede ser funcién de dos o tres dimensiones
y por esta razon es necesario estudiar la conduccion de calor multidimensional, sin fuente de calor.

Dicho tipo de conduccién se presenta en el monoblock de un motor de combustidn interna, en el
tratamiento térmico de piezas metalicas y en materiales compuestos, cuyas partes componentes poseen
conductividades térmicas diferentes, en gasoductos u oleoductos, superficies extendidas de espesor
considerable, en la interseccién de paredes de hornos y chimeneas, etc. Para todos estos casos, la
temperatura es funcién de las tres coordenadas (x, y, z).

El siguiente cuadro ilustra los métodos o técnicas utilizadas para la solucién de problemas

multidimensionales.

Método o Técnica Tipo de geometria Herramienta utilizada

Analitico Sencillas regulares, T = f(x,y,z) | Ecuacion diferencial parcial con condiciones de fronteray
distribucion de temperaturas dentro del material.

Grifico Sencillas irregulares Factor de forma, con condiciones de frontera isotérmica
y adiabatica.
Numeérico Complejas Diferencias finitas.

En esta unidad solo se analizara el caso de la conduccién bidimensional bajo condiciones de estado
estacionario y sin fuente de calor, recordando que el principal objetivo es conocer el perfil de
temperaturas vy el flujo de calor dentro y en la frontera de un cuerpo dado.

Al resolver problemas de conduccidon bidimensional, es comln usar técnicas analiticas, graficas y
numéricas. La técnica empleada depende de lo complejo del problema. Normalmente se usan los
métodos analitico y grafico en geometrias sencillas y el método numérico en geometrias mas complejas.

TRANSFERENCIA DE CALOR Pagina 91



INSTITUTO TECNOLOGICO DE MERIDA TNM
——————————————————————————————————————————————————————————

En general la técnica mas practica y util empleada en la solucién de problemas multidimensionales es la
de diferencias finitas.

3.1 Solucion analitica.

El método analitico, sugiere la solucidon general de la ecuacion diferencial parcial que emana de la
ecuaciéon general de la conduccién de calor, mencionada en la unidad 2; aplicada para el estado
estacionario y sin generacion de calor, es decir:

0%T N 0%T N 0%T B
0x2  9y?  0z%

Dicha ecuacidn con sus seis condiciones de frontera, constituye el modelo matematico para determinar la
distribucién de temperatura T (x, y, z). Sin embargo, la ecuacidn anterior puede aplicarse a la conduccién
bidimensional, al considerar la distribucién de temperatura T (x,y). Dicha ecuacién (Ec. de Laplace) con
sus cuatro condiciones de frontera, constituye el modelo matemadtico. Por tanto la ecuacién queda
representada por:

9°T  9°T _

ax2+W_0

Supongamos como aplicacidn del método analitico, un problema bidimensional de calor; el cual consiste
en una barra de seccién transversal rectangular, indicada en la figura 3.1.1, de la cual se desea obtener
una solucion para la distribucion de temperaturas T(x,y), suponiendo condiciones de frontera
isotérmicas.

Vv

Fig. 3.1.1. Barra de seccién rectangular

Para esta barra, en una seccion transversal cualquiera (z = cte), y la temperatura depende solo de
(x,y). Asi, definiendo una temperatura adimensional:

T-T,
0=—»-
I,-T

e —
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La ecuacidn de Laplace puede escribirse como:

0% 0% _
0x2 = 9y?

Y las condiciones de frontera son:

6(0,y) =0
6(x,0) =0
O(w,y) =0
0(x,1) =1

Observamos que la definicién de 6 adimensional, dio como resultado que tres de las condiciones de
frontera sean homogéneas. Uno de los métodos para la solucidn de esta ecuacidn diferencial parcial, con
sus cuatro condiciones de frontera es el método de variables separables.

Esta separacion se logra suponiendo que la solucion de la ecuacién diferencial puede expresarse como el
producto de dos funciones, donde cada funcidon depende solamente de una variable independiente; es
decir:

0(x,y) = X(x) *Y(y)

Diferenciando esta expresion, se tiene:

29(x,y) _ YdX(x)

0x dx
06 (x,y) _y ay(y)
dy dy

Sustituyendo estos valores en la ecuacién de Laplace tenemos:

YdZX +Xd2Y =0
dx? dy?

Separando variables,

d’x  _d*
dx? dy?
O bien;

Puesto que cada lado de la igualdad puede variar independientemente, ésta serd valida, solo si ambos
miembros son iguales a la misma constante (4); de tal suerte que se tiene dos ecuaciones diferenciales
ordinarias, las cuales pueden resolverse por separado. Asi, igualando a 4, el lado izquierdo, se tiene:
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1 d?X
—_—— k=
X dx?

X +AX=0
dx? N

Con las condiciones de frontera:

X0)=0

Xw)=0

Resolviendo la ecuacién diferencial, se tiene:
D*’X+AX=0

(D2+ )X =0

O bien;

m=04iva

Caso de raices imaginarias, que puede escribirse como:
X = Cie* cosbx + Cre* senbx

Por tanto la solucién general queda;

X(x) = CycosVAx 4 CysenVix

Sustituyendo la condicion,

X(x) = X(0) = 0, en la solucion general, se tiene:

0 = C,cosVA(0) + C,senV2(0)

En ésta expresion se observa que si C; = 0; se tiene la solucion trivial y la igualdad se cumple, entonces
la solucidn particular es:

X(x) = CysenVax

Sustituyendo la condicion,

X(x) = X(w) = 0, en esta expresion:
0= Czsenx/zw

Aqui se observa que si C, = 0; tenemos otra solucion trivial, asi que C, # 0; con tal que se cumpla la
igualdad, entonces:
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senViw = 0

Esto es cierto cuando

Vaw = 1T, 2™, 31, ... ... etc.

Por tanto;

\/IW=TIT[

nmw
Ja="
w
O bien:

n?m?
A= > ;cuandon =1,2,3, .......00
w

Asi, para este conjunto de valores de A la ecuacion diferencial tiene una solucién no trivial; estos valores
se denominan valores caracteristicos del problema y las funciones:

nm
X,(x) = senVx = sen (W) x

Se denominan funciones caracteristicas.
Del mismo modo,

d?y 1= 0
dy? Y=

Puede escribirse como,

d?Y [n*m?
ay? \wz )70

Con la condicién de frontera;
Y(»)=Y(0)=0
Y al resolverse tiene como soluciones los multiplos del:
nm

Y, (y) = senhVdy = senh (W) y
Sustituyendo estos valores en la solucién propuesta en forma de producto, se tiene:
0(x,y) =X(x)*xY(y) = sen (E)x * senh (ﬂ)

Y y W W y

Puesto que la solucidn no satisface a la condicién de frontera no homogénea, entonces por el principio de
superposicion la solucién 6(x,y) puede ser representada como una serie infinita de las funciones 6,,; y
dado que la suma de soluciones es también una solucion; asi:
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0(x,y) = Z C, sen (%) x * senh (%) y

Donde los coeficientes C,, pueden determinarse de tal manera que:
0(x, ) =1

Es decir;

nm
hl—)1
Z sen x*sen (w)
Redefiniendo el término:
Cn *senh( )l = b,

Entonces el problema se reduce a determinar los coeficientes by, by, ........etc., de tal manera que:

)
Z sen X

Mediante la aplicacidon de las series de Fourier puede mostrarse que:

= —f (1) sen )dx = nzn [—cos(nm) + 1]

2[(=D)**t +1
=—|———| ; paran=1,2,3, ........etc.

En consecuencia;

c ( 2 ) (D™t +1
n=\ )|, /mm\,
N/ | senh (—) l
w
Por ultimo la distribucidon de temperatura bidimensional en la barra, estara representada por la
expresion:

T—T, i [( DL 4 1] e con (mr) . senh ((%) y

T, _Tl w senh %)l

Ejemplo 3.1.1

Considere una barra de seccion transversal rectangular, como la indicada en al figura.
Determine la temperatura en el punto (0.2,0.1).
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120%¢

0.2 me%¢ [

.................. .

i

1

|

x 0% |
b 03m ——

Sustituyendo valores en la expresion de la distribucidn de temperatura bidimensional, se tiene:

0.1m 0.3 0.57
T—0 (2|2 0.2m\ Senh (—0_3 ) 2 0.6m\ Senh (—0_3 ) 2 7 \ Senh (—0_3 )
120-0 (E) (I) Se”( 0.3 ) 0.2my " (§> Se"( 0.3 ) 0.6my " <§) sen (53) n(E) T
senh (G3) senh (G3) sen\o:3
r-o (2)054+0 1.843 %1073 + 0.344
—_— = . — 1. * 1U ° + ... = U.
120—0 " \z)¢ )
Por tanto:
T = 41.25°C

3.2 Andlisis grdfico (Factores de forma).

En algunas ocasiones la forma geométrica del cuerpo es irregular, aunado a ciertas imposiciones de frontera
y el método analitico resulta dificil o imposible de aplicar. Sin embargo se puede llegar a una solucion
aproximada a través de medios graficos, si las condiciones de frontera impuestas son isotérmicas o
adiabaticas.

Cierto es, que la solucién de un problema por este método, requiere de cierta vision y experiencia, lo cual
solo se consigue a través del ejercicio diario aplicado a problemas de conduccién de calor bidimensional.

Para generar una solucion gréfica, se crea una red de cuadrados curvilineos, dibujando lineas isotermas y
de flujo de calor de acuerdo a los siguientes lineamientos:

Las lineas de flujo de calor siempre son perpendiculares a las isotermas y a las fronteras isotermas.
Las isotermas corren perpendiculares a través de superficies aisladas.
Las diagonales de un cuadrado curvilineo se intersectan en angulos rectos.

ASANIENRN

Todos los lados de un cuadrado curvilineo tiene aproximadamente la misma longitud, ain cuando un
cuadrado puede ser mayor o menos que otro.

Enseguida se presentan algunos ejemplos de cémo construir la red de cuadrados curvilineos en diferentes
geometrias. Empecemos con la pared plana, como se ilustra en la figura 3.2.1. En la figura 3.2.1 (a) se
muestra la pared con su cara BC a la temperatura Ty, y su cara AD a la temperatura T,. Se observa que BC
y AD son isotermas y que BAY CD son lineas de flujo de calor.

e —
TRANSFERENCIA DE CALOR Pagina 97



INSTITUTO TECNOLOGICO DE MERIDA TNM

En la figura 3.2.1 (b) la linea de flujo de calor BA se divide en cuatro partes iguales y se trazan tres
isotermas que conectan BA y CD. Luego se trazan las lineas de flujo de calor para completar el proceso
como se muestra en la figura 3.2.1 (c). Note que al construir la red se utilizaron los lineamientos antes
mencionados. En este caso los cuadrados son iguales y de lados rectos y angulos rectos.

B — A B A B A
| i
|
|
! Lh I | 7
!
!
( D ( D ( D
(3) (h) ()
Fig. 3.2.1. Red de cuadrados curvilineos para una pared plana

Sin embargo, al doblar la red en forma de semicirculo como se aprecia en la figura 3.2.2., los cuadrados se
distorsionan y las isotermas mads cercanas a T;tienen una separacidn mas corta, y puesto que fluye el
mismo calor a través del area A-A’ que a través de B-B’, siendo B-B' mayor; entonces el gradiente de
temperatura a través de A-A’ debe ser mayor, para conducir la misma cantidad de calor Q. Este
razonamiento debe emplearse al bosquejar cualquier solucién grafica.

A 4 Las flechas mdican la dweccidn de
fuyjo de calor

T’ "\ 7] .I~

Fig. 3.2.2. Red de cuadrados curvilineos para una pared plana que se dobla en forma
de semicirculo.

i [
! 3

Como segundo ejemplo consideremos el caso de un horno tubular como se ilustra en la figura 3.2.3. Las
paredes interior y exterior del horno estan a temperaturas uniformes T; y T, respectivamente. Se quiere
determinar la pérdida de calor a través de la pared del horno con el fin de seleccionar el tamano

e —
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adecuado de los elementos calentadores. En el andlisis no se contemplan las pérdidas de calor por el

frente y la parte trasera del horno.

Fig. 3.2.3. Horno tubular

Notamos que debido a que el interior del horno es de seccidon transversal circular y las paredes de seccion
transversal cuadrada, el flujo de calor es simétrico. Por tanto la pérdida de calor total a través de las
paredes del horno serd ocho veces al que pierde en la seccion ABCD, como se indica en la figura.

La solucion gréfica sugiere que se inicie con la representacion de la seccién ABCD como se muestra en la

figura 3.2.4.
o A N o :
| T I | Las flechas indican |a direccadn de flujo de caloe
B, . 3 L2 . | ' ¢
T ' T 4 T 1 !
l : | ; ] ' ! [ ! ; ]r ‘ /
[ ' % I | '{ ! | "’ /
| . | . l / | I | [ /
Lo b g 48 & o 8 o /
‘ l [ | / / . / /
Ll g ‘ / / % /
. /
! f | ; / . / ba 4
B B 2 B i Q, /4 / /
[ | / / A / 7 /
e R o 45 ¥ / /
d /
1] ] / s ST AR
as/l 4 /
I | ’f i ; Fo 77 8 /
2 1 [ 1 / Q‘ D, / /
; /
T [ / i Fig. 3.2.4. Seccién ABCD de la fig. 3.2.3, que se
' ; // se usa en la solucion grdfica
/
D
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Observando que las isotermas para las temperaturas T; y T, son las lineas AD y BC, correspondientes a las
temperaturas interior y exterior del horno, y las lineas BA y CD son las lineas de flujo de calor. Iniciemos
el proceso dividiendo la linea de flujo de calor en un nimero arbitrario de partes iguales, donde cada
parte representa un valor igual AT.

Enseguida se trazan a partir de estas divisiones las isotermas desde BA hasta CD, cuidando que estas
sean en su mayor parte paralelas a las isotermas fronteras. El proceso finaliza al trazar las lineas de flujo
de calor perpendiculares a las isotermas, partiendo de AD hasta BC, de tal modo que se cree la red de
cuadrados curvilineos. Note que cerca de la esquina C, se dificulta seguir los lineamientos establecidos
rigurosamente.

Ahora bien, para calcular el flujo de calor (Qy) en la seccién ABCD, centremos nuestra atencién en uno de
los cuadrados curvilineos como el representado en la figura 3.2.4, dicho cuadrado abcd, se indica
mediante el circulo de lineas punteadas, y se ilustra en la figura 3.2.5.

;/
f

/ ,
o /7

~. ! ,// AY

()

-

Fig. 3.2.5. Cuadrado curvilineo comun

Dado que el numero de isotermas que hay trazadas en la fig. 3.3.4., son 10, entonces el nimero de AT
existentes en la red de cuadrados curvilineos serdan:

N= Numero de AT, que hay en la red = NUmero de isotermas - 1 = 9.

En la red se observa también, que el nimero de sendas de calor se determinan contando simplemente las
que resultan de la formacién de los cuadrados curvilineos, en este caso son:

M = NUumero de sendas de calor = 10.

Como: Ax = Ay, para cualquier cuadrado curvilineo.
k= Conductividad térmica del cuerpo.
Entonces:

Qs = Razédn del flujo de calor a través de ad, debido al gradiente de temperatura (AT /AY).

e —
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AT= Diferencia de temperatura entre dos isotermas adyacentes.

(Ax) (D)= Area a través de la cudl fluye el calor; (1) es el espesor de pared del horno. Ver fig. 3.2.6.

pared del horno.

Fig. 3.2.6. Cuadrado curvilineo que muestra €l espesor de ia

Para el caso del espesor o profundidad del horno, se puede hacer (I = 1).

Aplicando la ley de Fourier a este cuadrado curvilineo, se tiene:

k(Ax) (1 (AT)
0=k (57
Puesto que Ax = Ay, yl = 1 entonces;

Qs=k(AT)

Pero en la red hay N incrementos de AT asi:

nL-T

AT =
N

Sustituyendo este valor en la expresion anterior, tenemos;

=457

Este flujo de calor es para una senda, dado que hay M sendas; entonces el flujo de calor total en la

seccion ABCD, es:

Q=m0 =k(3) - T)
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Sustituyendo los valores de M y N en esta expresion:

10
0 =k(5) T =Ty = L1k(Ty ~ Ty)

La razén (M /N), sera igual para cualquier valor de N que se escoja y frecuentemente se le conoce como
factor de forma (S); por consiguiente el flujo de calor total para un octante de la pared del horno puede

ser calculado por la expresion:

Q = kSAT

Donde AT es la diferencia de temperatura total entre dos fronteras isotermas.

La tabla 3.2, ilustra el factor de forma (§), para algunas configuraciones geométricas utilizadas con

mayor frecuencia.

Tabla 3.2. Factores de forma para ser usados en la Ec. Q=KSAT

Confipuracion

Factor de forma (5)

1. Pared plama 1|7z, "
~ Area A -
L
L
2. Cilindros concéntricos 2L
) In(ra/r1)
B -
LW A Nétese que no existe una solucion en régi-
Nl L men estacionario para r; — 00, es decir,
(s " r i I A )
e > 13 para un cilindro en un medio infinito.
3. Esferas concentnicas ” doe
III,"rT: - ] Il'l ra
L5
8
AU (b) 4wry parar; — 0
r k\_‘_
4. Cilindros excéntricos sl
1 4 .2 2
”ﬁr-\\' 1t —e
I cosh -
PRTIE i T
o
T o T
y %ﬂ-"’r L
':;3"':,-#"
L
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5. Prismas cuadrados concénlricos

2rl

ra : >14
093 In@/b) —0.0502 Pt T

2rnlL a
a-<14
0.785 In(a/b) P

2=l
In(0.54a/r)

a > 2r

La temperatura del medio en el infinito también es T,

47”'1
1 —n/2L

Para h — oo se obtiene de nuevo el resul-
tado del apartado 3(b)

8. Cilindro enterrado

Sy
La temperatura de! medio en el infinito
también es T

2nL
cosh™(h/r)
2L
In(2h/ry)
Para h/r; — 0o, § — 0 puesto que es im-
posibie el fiujo estacionario.

para h > 3r

9. Viga rectangular T,
enterrada SRS

i
) v

e
"3
o
w, 8
b

La temperatura del medio en el infinito

-0.59 -~0.078
2.756L [ln (1 + ﬁ)] (f)
a b

también es 1>
T
L 1
T‘ - L

0.54W para W > L/5
(W es la arista intema de un cubo)

10. Arista de dos paredes

adyacentes

11. Esquina de tres paredes
adyacentes

0.15L para W > Lf5
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12. Regitn en forma de disco en la superficie de un dr
stlido semiinfinito E_er{; i

La temperatura del medio ¢n el infimito también es T;

Tomadao del texto Transferencia de Caolor A. F. Mills Pdgina 313, Mc Grow Hill IRWING.

Ejemplo 3.2.1

Un tubo de 6 cm de diametro exterior se encuentra bajo tierra a una profundidad de 30 cm, medida
desde su centro hasta la superficie de la tierra. La conductividad térmica de la tierra puede suponerse
como 0.35 W/m-°C. Si la temperatura superficial del tubo y de la tierra son 200 °C y 40 °C,
respectivamente; determine el calor disipado por el tubo hacia la superficie de la tierra.

En la figura de cuadrados curvilineos se ilustran las lineas isotermas y calor constante, asi, N=8 y M= 2
(9)=18. Calculando el factor de forma, se tiene:

o 0cm
(AN
R
100"0'_7 ‘\,1\ 7(\
12026 j\%\ £
1235 Qy’ & R
12%%0?: )" /\(30 cm

d:acm /I : ‘} \

v,
/
mkar
X
// \ \ {BOCm
NV
N
/
///
,//
90 cm

S—M—18—225
N 8 7

Por consiguiente:
Q' = kS(T, — T;) = (0.35)(2.25)(200 — 40) = 126 W /m.

También el calor disipado por el tubo puede calcularse aplicando el factor de forma dado por la expresién
de la tabla 3.3.1, caso 8 propia de un cilindro enterrado en un medio semi-infinito, con superficie
isotérmica. Es decir:
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G 27l _ 2m(1) 2099
cosh™1 (%) cosh™1 (33—0)

En consecuencia:
Q' = kS(T, — T;) = (0.35)(2.099)(200 — 40) = 117.55 W /m.

Comparando ambas respuestas, encontramos que la diferencia entre ellas es de 8.45 W/m. Es decir,
menos del 6.7 %. Lo que justifica la utilidad del método grafico cuando se tiene cierta experiencia en su
uso.

3.3 Métodos numéricos: Diferencias finitas.

Lo complejo de muchos problemas de conduccién dificulta el uso del método analitico, pero sin
lugar a duda el desarrollo tecnolégico de la computadora digital permite hoy dia la aplicacion del
método de diferencias finitas para la solucién de este tipo de problemas.

La diferencia entre ambos métodos, es que el analitico utiliza elementos diferenciales en la
formulacion del modelo matematico; mientras el de las diferencias finitas utiliza elementos de
volumen muy pequefios, pero finitos. Por consiguiente, al hacer el tamafio de estos elementos
cada vez mas pequefio, la diferencia en los resultados obtenidos en ambos métodos disminuye.

En el andlisis de conduccién bidimensional de calor por diferencias finitas, el principio de la
conservacion de la energia se aplica a un elemento de ancho Ax , altura Ay y de profundidad
unitaria, denominado elemento o volumen finito.

El conjunto de todos estos elementos constituye una red como la mostrada en la figura 3.3.1. El
centro de cada volumen finito se conoce como nodo, y durante el analisis se supone que la
temperatura de éste representa la temperatura de todo el volumen o elemento finito.

i, jl
. L L
=1, § i+, T
L] L L ay
‘_ :’ ".." _.‘ l
i, jo1
L ] L
Fig. 3.3.1. Red de diferencias finitas
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Para el estado estacionario y siguiendo la analogia con la primera ley de Kirchhoff; se tiene que
para cualquier nodo la suma de los calores que entran a ese nodo es igual a la suma de los
calores que salen: es decir:

n
Z k= 1 +q2+qs+--+q, =0
k=1

Un balance de energia en cualquier nodo i, de la red, indica en ausencia de fuente de calor, la suma de
los flujos de calor en el nodo es igual a cero. Apoyandonos en el concepto de resistencia térmica y
haciendo referencia a la figura 3.3.2, se tiene que:

q

Fig. 3.3.2. Flujos de calor

AT AT
1R =T
t —_—

kA

Donde: L = Ax, y A = Ay(1). Asi, para el nodo i, representado en la figura 3.3.2., se obtiene:

Qi+1,j T Qi-1,j T Qij+1 T i,j-1 =0

Tiy1j—Tij  Tigj—Tij 4 Tijer—Ti;  Tijoa—Tij 0
Ax Ax Ay Ay N
k(Ay)(1) k(Ay)(1) k(Ax)(1) k(Ax)(1)

Puesto que por construccidn Ax = Ay, la ecuacidn anterior se reduce a;

Tipq,j+Ticqj+Tijy1+Tjo1 —4T;; =0

Esta es la ecuacion en diferencias finitas para cualquier nodo interior de la red ilustrada en la figura 3.3.1.

Un sistema con conducciéon de calor bidimensional en estado estacionario y sin generacion de calor. Si el
sistema estd compuesto de n nodos interiores cuyas temperaturas son desconocidas, entonces n
ecuaciones como la 3.3.1., especificaran la distribucion de temperaturas del sistema en cuestién.
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De lo anterior se concluye que el problema de conduccién bidimensional se reduce a la solucién de un
sistema de ecuaciones lineales, las cuales varian segun el nUmero de nodos que exista en la red o sistema,
en vez de la ecuacion diferencial.

Este sistema de ecuaciones puede resolverse mediante diversas técnicas aplicadas en la teoria del algebra
lineal y también por el método de relajacion.

Ejemplo 3.3.1

Dada la barra cuadrada ilustrada en la figura, determine la temperatura en cada nodo del sistema.

En este caso como hay 4 nodos, se requieren cuatro ecuaciones para nodos interiores, para determinar
las temperaturas desconocidas Ty, T, T3,y T,. Estas relaciones son:

Nodo1l: —A4T;+T,+T;+100=0
Nodo 2: T,—4T,+T,+100=0
Nodo 3: T, —4T;+T, =0
Nodo 4: T, +T; —4T, =0

Mediante la técnica de matrices AT = C, el sistema de ecuaciones lineales puede representarse de la
forma siguiente:

-4 1 1 011 —100
1 -4 0 1|[T2| _[-100
1 0 -4 1||T3| 0
0 1 1-4]IT, 0

Puesto que T = A~1C, es necesario encontrar la inversa de la matriz A; determinando la inversa y
efectuando el producto indicado, se tiene que:

T, 37.5
T,| _|37.5
T3~ [12.5

12.5

Asi, del proceso anterior se obtiene que:

e —
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T, = 37.5°C
T, = 37.5°C
Ty = 12.5°C
T, = 12.5°C

Por supuesto, podria haberse deducido por simetria del problema que T; =T, yT; = T,, y solo se
necesitarian dos ecuaciones nodales.

Nodo1: 100+T;—-3T; =0
Nodo3: T, —3T;=0
Y los resultados serian los mismos.

Se hace la observacién que en éste ejemplo solo se consideraron cuatro nodos interiores, sin embargo es
posible incrementar el nimero de estos y las respectivas ecuaciones, empleando divisiones mas
pequefias; con el resultado que la solucidn seria cada vez mas complicada y por ende la aplicacion de la
computadora digital.

Una vez determinadas las temperaturas, el flujo de calor en (W), puede calcularse a partir de la
expresion:

= ko
q=) kbry

Donde AT, se toma respecto a los contornos. Asi, el flujo de calor puede calcularse o en la cara de 100 °C
o bien en las tres caras de 0 °C.

Cara a 100 °C.
Ax
q= —kE[(37.5 —100) + (37.5—-100)] = 125k en W.
Caras a 0°C.
A
q= —ké[(37.5 —0)+(125-0)+(125-0)+(125-0)+(125-0) + (37.5—-0)] = =125k en W.

Note que por la cara de 100 °C entra calor, y por las caras de 0 °C sale calor. Se invita al lector a investigar
respecto a los casos en que aparecen contornos curvos o formas complicadas.

En el caso de que la temperatura en alguna cara de la red sean desconocidas, los nodos correspondientes
a esa cara reciben el nombre de nodos exteriores o condiciones de frontera, y deben obtenerse las
ecuaciones en diferencias finitas para estos nodos.

Como una ilustracién de la metodologia a seguir para obtener estas ecuaciones algebraicas, para nodos
exteriores, considere el nodo i,j localizado sobre una superficie plana que intercambia calor por
conveccion con un medio cuya temperatura es T, la cual se muestra en la figura 3.3.3.

Haciendo un balance de calor en el nodo i, j se tiene que:

Qi-1,j T 9ij+1 t 9ij-1 = 9conv
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Recurriendo al concepto de resistencia térmica:

Ti1j—Ty;  Tijer—Tiy;  Tijo1— Ty
ot Ay + Ay = h(Ay)()(T;; — Too)

k(Ay)(D)  k(Ax/2)(1)  k(Ax/2)(1)

E
- .

4 — -~
I

¥ R |
I

]
I
I

TH—-F="
e}
I

Fig. 3.3.

[T

. Nodo exterior

Puesto que por construcciéon Ax = Ay la expresion anterior se reduce a;

hAx 1 hAx
T(Too) + E(ZTi_L]’ + Ti,j+1 + Ti,j—l) - (T + 2> Ti,j = 0

La ecuacién anterior, permite determinar la temperatura de cualquier nodo i,j localizado sobre una

superficie plana que intercambia calor por conveccién con un medio.

Las temperaturas en los nodos i,j + 1 e i,j — 1 se determinan mediante la aplicacién simultanea de la

misma ecuacion; mientras que la temperatura del nodo i — 1, j se determina con la ecuacién, para nodos

interiores.

La tabla 3.3, ilustra algunas ecuaciones empleadas para superficies planas con mayor frecuencia en

diversas geometrias.

Se recomienda al lector consultar la bibliografia correspondiente a este capitulo para ampliar la

informacion respecto a otros tipos de geometrias planas y curvas.
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Tabla 3.3. Ecvaciones en diferencios finitos poro distintos geometrios
Tomada del texto Transferencia de Calor ). A. Manrigue Paging 55, Harla, 1a. Edicidn

{2) Esquina interior intercambiando ealor por conveccion.,

Geomeiria Ecuacidn en diferencias para el nodo i, j
| i
I e
i I | hix
| : L : 2 k Tu+2T‘i'1.]+2T|..'I+ 1+Tl-"' 1.1
|
I
I‘————T—-“*-J-———— hix
: | | T m28 4 T =0
-1 I et e

I - - :
1 . o i j i+1,]}

i-1,) ]
I— e 1-—
I " T
| Y IR
| I
I I
—— R—
; .

|
I
I iLj+1
|
MR T +T + 2T — 4T, , =
vy e Tl o 2Ty — 4T =0
i-1,)
| -
o | 1,)  Superficie
1 aislada
I—— T
I
| hi=-1
|
I
Bl Superficie aislada.
|
|
I
1
-, ———
I I+1,j

1
I @ o gyt T o) R (T v Ts )3T =0

k) Esquina interior aislada.
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Ejemplo 3.3.2

Encuentre la ecuacién en diferencias finitas para el nodo i, j mostrado en el esquema de la figura,
empleando principios basicos.

Mediante un balance de energia en el nodo i, j se obtiene que:
Gij-1 1+ qi+1,; =0

qij-1 = —qi+1,j

Recurriendo al concepto de resistencia térmica.

Tij-1—Tij _ Tij —Tivaj

Ay Ax
k(Ax/2)(1)  k(Ay/2)(1)

Como Ax = Ay, simplificando la igualdad se obtiene:

_Tijo1 + Ty
Lj = 2
Esta expresion calcula la temperatura en el nodo i, j localizado en una esquina exterior formada por dos
superficies planas aisladas.
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Pruebe sus competencias. Ejercicios de autoevaluacion para el alumno.

1. Un horno cubico con dimensiones interiores de 50 cm x 50 cm x 50 cm., y 10 cm de espesor esta
construido de ladrillo refractario (k=0.85 W/m-°C). El interior del horno se mantiene a 400 °Cy el
exterior a 50 °C. Calculese el flujo de calor perdido a través de las paredes.

R:5.462 kW.

2. Determine el flujo de calor por unidad de profundidad en el sistema mostrado en la figura
siguiente, haciendo uso del método grafico.

R: 555.55W/m.

k= 10 wim-k

1gg=c

3. Considere una barra de seccidon cuadrada con dimensiones de 0.4 m x 0.4 m, como se muestra en

la figura. Aplique el método numérico y encuentre la temperatura en los cuatro nodos indicados
y calcule ademas el flujo de calor en las cuatro caras.

soote R: T, =T, =250°C.
T T3 =T, = 150°C.
1 2 ds00 = 500 k
D4dm L quO = _500 k
100 eC 100 °C
' .
100 °C
H— 04dm —

e —
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4. Repita el problema anterior, solo que aumente el nimero hasta 9 nodos. Utilice un programa de
computo para resolver el sistema de ecuaciones lineales.
R: T, =241.17°C

500 °C

: T, = 221.17°C
[ L Ty = 241.17 °C

) ——¢ T, = 143.51°C
N A O P Ty = 119.08 °C
e 0 T, = 143.51°C
7 s s T, = 113.79°C

Ty = 111.67 °C

Ty = 113.79°C

5. Encuentre la ecuacién en diferencias finitas para el nodo i, j mostrado en el esquema de la figura
siguiente empleando principios basicos. Note que el nodo esta localizado en la esquina formada
por dos superficies planas e intercambia calor por conveccion con el medio.

hAx hAx
R 2 () T # Tioay #Tigma =2 (S +1) iy =0

[
L]

Ax

Nodo en lo esquing
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ACTIVIDADES DE LA UNIDAD 3

UNIDAD 3: Actividad 1
CONCEPTO DE CONDUCCION BIDIMENSIONAL ESTACIONARIA.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Investigacion.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBIJETIVO DE APRENDIZAJE: Investigar acerca del concepto de la transferencia de calor estacionaria.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: Hacer un resumen que contenga el concepto de la conduccién de calor bidimensional
en estado estacionario, haciendo mencion de las diversas técnicas utilizadas en la
solucién de los problemas. Formato de documento: Word, en calibri 12 a 1.5 de
espacio, con una extension maxima de una cuartilla. Integrar al portafolio de
evidencias.

UNIDAD 3: Actividad 2
RESOLUCION DE PROBLEMAS DE CONDUCCION BIDIMENSIONAL UTILIZANDO EL METODO ANALITICO.

NOMBRE DE LA Problemas.

ACTIVIDAD:

FECHA DE Segun lo programado.

ENTREGA:

CALIFICACION Segun lo acordado. CALIFICACION:

MAXIMA:

OBJETIVO DE Resolver los siguientes problemas utilizando el método analitico.

APRENDIZAJE:

INSTRUCCIONES Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.

1. Considere una barra de seccidn transversal cuadrada como se muestra en la figura siguiente.
Determine la temperatura en el punto x = 0.2,y = 0.2.

T 150 °C R:38.1°C
0.4 m
o2, 02
Q°Ct---# 0°C
1
|
I
0=
' J.4m '
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2. Haciendo uso de la ley de Fourier de la conduccidn, calcule el flujo de calor por unidad de profundidad que
se transfiere a través de la cara derecha de la barra mostrada en el ejemplo 3.1.

o (D41

2k
R —S(Ty-T) Yy ————
mo nzlnsenh(n”l/w)

(=D [cosh(””l/w) - 1]

UNIDAD 3: Actividad 3

RESOLUCION DE PROBLEMAS DE CONDUCCION BIDIMENSIONAL UTILIZANDO EL METODO GRAFICO.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Problemas.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBJETIVO DE APRENDIZAJE: Resolver los siguientes problemas aplicando método grafico de la conduccién

bidimensional de calor.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas
siguientes e integrarlos al portafolio de evidencias.

1. En lafigura de abajo se muestra la seccién transversal de la pared de un horno. Use el método grafico
para determinar el factor de forma (S) y el flujo de calor resultante para las condiciones que se indican
en la figura. Tome k= 1 W/m-K. Sugerencia: Utilice |a simetria del horno.

R:2.5, 7500 W/,

L
L}
&

=)
3

2. Una barra calentadora cuyo didmetro exterior es de 25 mm, se encuentra alojada excéntricamente, en
un cilindro cuyo didmetro exterior es de 10 cm, segln se ilustra en la figura de abajo. Utilice el

método grafico y calcule el factor de forma y el flujo de calor de la barra calentadora segun las
condiciones que se indican en la figura.

R:55, 4125 W/,
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UNIDAD 3: Actividad 4

RESOLUCION DE PROBLEMAS DE CONDUCCION BIDIMENSIONAL UTILIZANDO EL FACTOR DE FORMA DE
LA TABLA 3.3.1.

NOMBRE DE LA Problemas.

ACTIVIDAD:

FECHA DE Segun lo programado.

ENTREGA:

CALIFICACION Segun lo acordado. CALIFICACION:

MAXIMA:

OBIJETIVO DE Resolver los siguientes problemas aplicando el factor de forma obtenido en la tabla 3..3.1.

APRENDIZAIJE:

INSTRUCCIONES Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.

1. Dos cilindros largos de 8 y 3 cm de didametro estan completamente rodeados por un medio (k= 1.4
W/m-°C. La distancia entre los centros es de 10 cm vy los cilindros se mantienen con temperaturas en
sus superficies de 200 °C y 35 °C, respectivamente. Calculese el calor transferido por unidad de
longitud.

R:556.85 W/,

2. Una esfera caliente de 1.5 m de didmetro se mantiene a una temperatura superficial de 300 °C, y se
encuentra inmersa en un medio (k= 1.2 W/m-°C); cuya superficie exterior estad a 30 °C. La profundidad
desde el centro de la esfera a la superficie es de 3.75 m. Calculese la perdida de calor.

R:3393 W

UNIDAD 3: Actividad 5
RESOLUCION DE PROBLEMAS DE CONDUCCION BIDIMENSIONAL UTILIZANDO EL METODO NUMERICO.

NOMBRE DE LA | Problemas

ACTIVIDAD:

FECHA DE Segun lo programado.

ENTREGA:

CALIFICACION | Segtn lo acordado. CALIFICACION:

MAXIMA:

OBIJETIVO DE Resolver los siguientes problemas aplicando el método numérico.

APRENDIZAIJE:

INSTRUCCIONES | Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.
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1. Calculese las temperaturas en los puntos nodalesl, 2, 3, y 4 utilizando el método numérico. Encuentre
también el flujo de calor en las caras de la barra.

1
=1
2
o
3]

R: T, =800°C

. T, =1100°C
s - T3 = 600°C
g3m . T, =900°C
100 °c 2 4 e
- »
- 500 °C
} 0.3m i

2. Considere el caso de la aleta unidimensional de seccidon transversal constante, ilustrada en el capitulo
2; y encuentre la ecuacion por diferencias finitas para el nodo i.

2
+2)7 - (1) =0

hP(Ax)?

Ri = (Tiy + T) + (5

. . |
Sose L ' o

3. Demuestre que la expresion en diferencias finitas mostrada en la tabla 3.3.1., es correcta para el caso
de la pared aislada.

R: Ti,j+1 + Ti,j—l + 2T'_1,j - 4Ti,j =0
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Unidad 4

Competencias especificas a desarrollar:

1. Explicar y obtener la ecuacién diferencial de la conduccidn de calor en estado transitorio, cuando
la temperatura solo es funcion del tiempo y aplicarla en la solucidn de problemas con geometrias
sencillas.

2. Explicar y aplicar el método numérico en la solucién de problemas de conduccién bidimensional
en estado transitorio, y obtener el perfil de temperatura y flujo de calor correspondiente; para
diversas geometrias.

3. Explicary aplicar el método grafico o cartas de Heisler en la solucién de problemas de conduccién
unidimensional en estado transitorio, y obtener el perfil de temperatura y flujo de calor
correspondiente; para diversas geometrias y sus fronteras.

Conduccion en estado Transitorio.

Introduccion.

En la unidad dos se estudié la conduccidon de calor unidimensional, bajo condiciones de estado
estacionario, en paredes planas, cilindricas y esféricas sin generacién de calor. Sin embargo en muchas
aplicaciones practicas, la temperatura de un cuerpo puede ser funcidn de una o mas dimensiones, como
también del tiempo y por esta razén es necesario estudiar la conduccidon de calor multidimensional en
estado transitorio sin fuente de calor.

Dicho tipo de conduccion se presenta durante el calentamiento y enfriamiento de un motor de
combustidn interna, el calentamiento y enfriamiento del techo de una casa expuesto a la radiacién solar,
el congelamiento de cubos de hielo, el enfriamiento de alimentos, durante el temple o revenido de una
pieza de acero, etc. Para todos estos casos, la temperatura puede ser funcidn de las tres coordenadas
espaciales y del tiempo T = f(x,y,z,t), segin el caso a tratar. Mds auln, en muchas circunstancias, la
temperatura de un sistema durante un proceso de enfriamiento o calentamiento; depende
exclusivamente del tiempo y no de la distancia T = f(t).

Sin embargo, en cualquier caso y a diferencia de los procesos de transferencia de calor en estado
estacionario, en los de tipo transitorio existe un aumento o disminucién de la energia interna del sistema,
mientras ocurre el proceso. En el siguiente cuadro se ilustra los métodos o técnicas utilizadas para la
solucion de problemas multidimensionales.

Método o Técnica Tipo de geometria Herramienta utilizada
Parametros Sencillas regulares. Ecuacion diferencial parcial con condicion de frontera 'y
concentrados resistencia térmica nula en el interior del material.
Cartas o graficas de | Sencillas muy grandes. Cartas o graficas obtenidas del modelo matematico de la
Heisler geometria en cuestion.
Numeérico Complejas con condiciones de| Diferencias finitas.

frontera.

|
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Empecemos analizando el caso de la conduccién cuando la temperatura del sistema depende solo del
tiempo y sin fuente de calor, recordando que el principal objetivo es conocer el perfil de temperaturas vy
el flujo de calor dentro o en la frontera de un cuerpo dado.

Para resolver problemas de conduccion de éste tipo, en estado transitorio; es comun usar el método
denominado “Pardmetros concentrados”, también conocido como “Capacidad global” el cual se
presenta a continuacién.

4.1 Andlisis de parametros concentrados.

Este método, se aplica a sistemas en los cuales durante su enfriamiento o calentamiento, la temperatura
es funcion solo del tiempo y no de la distancia e impone ciertas suposiciones, las cuales se mencionan
enseguida:

v" La conductividad térmica del sistema (cuerpo) es muy grande, para que la caida de temperatura
en su interior sea insignificante, es decir, su resistencia sea nula.

v" Que las dimensiones fisicas del cuerpo sean lo suficiente pequefias, para que la diferencia de
temperaturas en su interior no sea apreciable.

v" Que el coeficiente de transferencia de calor por conveccién en la interfaz sélido-fluido, sea
suficientemente pequefio, de tal suerte que la caida de temperatura significativa ocurra en la
interfaz y no en el interior del sélido.

Numero de Biot.

Es un parametro sin dimensiones que se define como el cociente de una resistencia interna a la
conducciodn de calor, entre una resistencia externa a la conveccidn, es decir:

(LC/ ka) Bl

Bi=~—7%l = ¢

(a) "

Donde:

h = coeficiente de transferencia de calor por conveccién.
L. = longitud caracteristica del cuerpo o sistema.

k = conductividad térmica del cuerpo.

En consecuencia, cuando (h <<< k), el nimero de Biot es pequefio (Bi = 0). Es decir, este parametro
asegura que la temperatura del cuerpo sea uniforme y no exista caida de temperatura en su interior, y es
valido para valores donde Bi < 0.1, con menos del 5 % de error.

Método de parametros concentrados.

Considere un cuerpo de dimensiones pequenas, como el ilustrado en la figura 4.1.1, el cual se
encuentra a una temperatura inicial uniforme T,. Suponga que repentinamente se sumerge el
cuerpo en un fluido a menor temperatura T,,, cuyo valor permanece constante. Si la resistencia
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interna del cuerpo a la conduccién es insignificante respecto a la externa de conveccion del
fluido, la temperatura del cuerpo depende exclusivamente del tiempo T = f(t).

— 4T

— —
"xTo_

Fig. 4.1.1.

Un balance de energia de acuerdo con la primera ley de la termodindmica para un sistema cerrado, indica
que:

Puesto que W =0,

Entonces:

._dE 412
Q_dt ec.4.1.

En ésta expresion, Q representa la tasa de transferencia de calor neta, Wes la potencia y dE /dt es la tasa
de cambio de la energia total. La ecuacidn 4.1.2, representa el calor disipado por conveccion desde el
cuerpo hacia el fluido, en cualquier instante de tiempo, el cual se refleja en una disminucién de la energia
interna del mismo. Ademas, sugiere el planteamiento de la siguiente ecuacion diferencial:

hA(T — T,,) = p I

La cudl puede escribirse, como:

aT+hA(T T,) =0
ot pcV ®r

Esta ecuacidn diferencial homogénea de primer orden, requiere para su solucion particular de una
condicidn inicial de frontera, es decir T = T,, en t = 0. Definiendo 8 =T — T,y 0y =Ty — T, cOMo
las diferencias de potencial que sirven para transferir el calor por conveccion, la condicién inicial de
frontera puede escribirse como 8 = 6, cuandot = 0, y la ecuacién anterior puede reinscribirse como:

Mediante operadores diferenciales, se tiene:

hA
DO+—6=0
pcV
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Factorizando:
hA
6 (D + ﬁ) =0
Puesto que solo existe una raiz que satisface la solucion, entonces:
hA

pcV
Asi, la solucién general es:

9 = Cle_mt

D=m-=

Sustituyendo la condicién inicial de frontera, se tiene:
0y = Cre"™O)

Lo cual implica que,

C1 =6

En consecuencia, la solucién particular de la ecuacion es;

6= eoe‘(r%)t

O bien,

T=To _ )

To—Toy

Despejando la temperatura,

T=Ub—ngfg%y+Tm

Esta ecuacidn, permite calcular la variacion de la temperatura (T) del cuerpo en cualquier instante de
tiempo (t); en funcién de la temperatura inicial y las propiedades del cuerpo como su densidad, calor
especifico, volumen y superficie; considerando también la temperatura del fluido y el coeficiente de
transferencia de calor por conveccién. Dicha variacion se ilustra esquematicamente en la figura 4.1.2.

Fig. 4.1.2.

La ecuacién también puede escribirse en forma adimensional, considerando que:
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0*—T_T°°
To — Two
t
*—(hA)t— T t
“\peV/T T peV g
A
Donde
_pcV
T

Se denomina constante de tiempo del sistema. Observando que el término (hA/pcV):

Se puede escribir como:

hA 1

PV o ()

Se puede establecer la analogia entre un sistema eléctrico y un sistema térmico, escribiendo ésta
expresién, como:

hA _ 1
pcV CigrResr

Donde:

Crer = pcV
1

Rier A

Estos términos son equivalentes a una capacitancia eléctrica y una resistencia eléctrica respectivamente,
con la diferencia que en el sistema eléctrico se almacena carga eléctrica, mientras que en el sistema
térmico se almacena energia. La figura 4.1.3, muestra el circuito térmico equivalente.

1 L
oo}
[
-y
-
U]
T
o
g
L
}
]
|-
\_/\..-

o

Fig. 4.1.3. Analogio eiéctrica

Por consiguiente, la ecuacidn en forma adimensional puede escribirse como:

9* = et
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——————————————————————————————————————————
En ésta ecuacidn se puede observar, que cuando el tiempo (t*) varia, la temperatura (6*) se aproxima al
valor de cero; asi para:

t"*=0 - 06*=1
t"*=1 - 0*=0.368
t*=4 - 0*=0.0183

Lo que implica, que cuando (t* = 1) el tiempo es igual a la constante de tiempo (t = 1), la variacién de
la temperatura ha alcanzado el 63.2 % de su valor total y cuando (t = 47) la variacién ha alcanzado el 98
% de su valor total, es decir ha logrado practicamente el equilibrio, como se ilustra en la figura 4.1.4.

g 385
— 8.2 %
001831 — — & — — — T

1 F 3 4 "

Fig. 414

La tabla 4.1, muestra algunas de las longitudes caracteristicas usadas con mayor frecuencia para el calculo
del nimero de Biot.

Tabla 4.1 Longitud caracteristica utilizada para el cdlculo del No. De Biot.

Geometria L. — Longitud caracteristica
Cubo-Lado (a) a/6

Pared plana-Espesor (2L) L

Cilindro largo-Radio 7, r0/2

Esfera- Radio 7, To/3

Ejemplo 4.1.1

Considere un termdémetro de mercurio instalado en una corriente de aire. El bulbo tiene un
diametro de 4 mm. Despreciando la resistencia térmica del bulbo y suponiendo un coeficiente
de transferencia de calor igual a 50 W/m?-K, calcule la constante de tiempo del termémetro.
Suponga los siguientes valores para las propiedades del mercurio: k=9 W/m-K, a = 0.015 m%/h.
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Solucion: La constante de tiempo del termdmetro, esta dada por la siguiente expresion:

pcV
iy
Pero:
vV
=)

Entonces, la relacion se convierte en:

_pcr

Ty

Ademas la difusividad térmica se define como:

Por consiguiente:

k  (9)(3600) j
LT 16x10°
@ (0.015) ex10" D5k

Ycomor = 0.002 m.
Sustituyendo valores, se tiene:

_ (2.16x10°)(0.002)
B (3)(50)

= 28.8s

Ejemplo 4.1.2

Una esfera de cobre puro tiene un peso de 49 N y una temperatura inicial de 275 °C. Esta se
sumerge repentinamente en un fluido cuya temperatura inicial es de 25 °C. Suponiendo un
coeficiente de transferencia de calor h = 30 W/m*°C. Determine el tiempo que se requiere para
enfriar el cobre hasta 75 °C.

Solucién: El tiempo requerido esta dado por la expresion:

T=To _ i)

En el apéndice segun la tabla (2-c) los valores para las propiedades del cobre puros son:
p = 8954 kg/m?
¢ = 383.1J/kg-K

k =386 W/m-K
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Para asegurar que la temperatura sea funcion solo del tiempo, calculemos primero el nimero de Biot, asi:

Pero el volumen de una esfera es:

4w 3
V= ? (To )
Ademas,

m
V=—

p

Pero la masa por la ley de Newton, es:

F 49
m—;—%—Skg

Entonces, sustituyendo los valores de la masa y la densidad del cobre en la expresién del volumen, se
tiene:

V= 5 = 5.584x10"* m3
8954

Despejando el radio de la expresion que relaciona el volumen con el radio tenemos.

_ 33V 3[(3)(5.584x107%) 0.051
To = AT - (47T) = u. m.

Entonces la longitud corregida, es:

0.051
L.=————=0.017m.
3
Entonces el valor del nimero de Biot, se calcula como:
~ hL. (30)(0.017)
i=—=—

= = 1.323x1073 = 0.001323 < 0.1
k (386) X

Asi, el método de parametros concentrados puede utilizarse.

Pero;
A _ 3
Vo,

T, — To
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Sustituyendo valores se obtiene;

75 — 25 e_( 3x30 )t

— = ¢ \8954x383.1x0.051
275 =25

Por ultimo, aplicando las leyes de los logaritmos se tiene:

t =3,128,46 s = 52.14 min.

4.2 Métodos numéricos: Diferencias finitas.

En muchas aplicaciones practicas de tipo transitorio, la resistencia interna a la conduccion del
cuerpo no puede ser despreciada, de tal forma que la temperatura depende tanto de la distancia
como del tiempo. En el caso que no se genere calor, la ecuacién general de la conduccidn de
calor puede ser escrita de la forma siguiente.

0°T 9%*T 9%T 1 ,0T
0x%?  dy?  0z? a\dT

La ecuacion anterior indica que la temperatura es funcién de (x, y, z, t). El caso de tres dimensiones
gueda fuera del alcance de esta obra. Por tanto para facilidad en la exposicién, el andlisis se limita solo a
sistemas bidimensionales; en los cuales la geometria del cuerpo es compleja y las condiciones de frontera
dependen del tiempo, como se indica en la siguiente ecuacion diferencial.

0%T N 0°T 1 ((’)T)
0x?  dy? a\dT

En este caso la solucién analitica resulta tediosa al implicar ecuaciones diferenciales parciales, y los
métodos numéricos en diferencias finitas con software computacional, implican facilidad en la solucidn
de los problemas.

Método numérico para el régimen transitorio.

Una vez mas, la base para la formulacién de las ecuaciones nodales es el principio de la conservacion de
la energia. En la unidad tres, se estudié que la razén de energia neta que llega a un nodo interno, o
frontera, se hizo igual a cero. En este caso, a dicha razén de energia neta la hacemos igual a la razén de
cambio de energia interna del elemento finito. Asi, la figura 4.2.1 ilustra algunas posiciones nodales que
se pueden presentar en problemas de tipo bidimensional en estado transitorio, sin generacién de calor.

A manera de ejemplo, formulemos la ecuacién nodal para un nodo interno (i,j) como el indicado en la
figura 4.2.1. En este caso la parte izquierda de la ecuacion diferencial que corresponde al estado
estacionario sin generacion de calor; permanece sin variacién alguna, para cualquier tiempo 7, y solo la
parte derecha que corresponde a la razédn de cambio de la energia interna del elemento finito, varia
respecto al tiempo. Escribiendo la ecuacién nodal de acuerdo con la ley de Fourier para el caso
unidimensional, es decir:
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Nodo esgquina, A

_] T T T T T T T
-+ + + + 4+ + 4+ A
i, j#1

+ ® + + + + + |{ Nocopontersc

Nede interno
_¢_| * |+ + + 4+ 4+ o
1,0 i) 1]

T X
L Nodo reentrante, B
| L 1 1

Fig. 4.2.1. Algunas posiciones nodales parg problemas bidimensionales.

LT
1=7

Se tiene que para el nodo (i, j), la parte izquierda de la ecuacidn se escribe como se hizo en la unidad

tres;

Th, . =T ", — T} TN — TN T, — T}
Ay 122l Wy Ay T W Ay T B Ay Y
k < y Iy + Ay Iy + Ax Ay + Ax Ay

En esta parte de la ecuacién el superindice n, indica la temperatura de los nodos que interactlan entre si,
en el tiempo 1.

Asimismo, la parte derecha de la ecuacion se escribe como:

n+l _ rn
ij

AxAy.1)—L—*)
pc(AxAy. 1) A

Donde pc, son las propiedades del elemento finito y el término (AxAy.1) es el volumen del mismo. El
superindice (n + 1), indica la temperatura del nodo (i, j) en el tiempo (7 + A7).

Entonces al igualar ambas partes de la ecuacidn para la conduccién bidimensional transitoria para el nodo
interno (i, j), se obtiene la ecuacién nodal para cualquier nodo interno.

Th . TN Th . TN Th TN Th TN Tn+l _Tn
Ay A Ay T Wy Ay W A W) = pe(axay. 1) —
k( y Iy + Ay A + Ax Ay + Ax Ay pc(AxAy. 1) A7

Teniendoen cuentaque Az =1y a = k/pc , la ecuacion anterior se puede escribir;

T — T T — T Tl — T TN =T 1 T/ — T
Iy py—— g Ay L4 Ax— 1 == (Axay) - —
Ax + Ax +ax Ay +ax Ay a( *Ay) At
", — T ", — TN Th,, — T " — T
At (A Lty px L+ Ax—2 ) = (AxAy) T — T
a T( Y Y% =y =y (AxAy)T]; i)

Dividiendo toda la ecuacién entre (Ax.Ay), se tiene:

L]
(Ax)? (Ax)? (ay)?  (8x)? (ay)?  (Ax)?

Ti’ll,j =T/} TiﬁLj - Ti1,1j (Ax)? Tiflj+1 B Ti’.lj (Ax)? Tiflj—l — TiTIJ' n+1 n
a = Ti,j - Ti,j

e —
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Ay

Factorizando e introduciendo el término A = < e obtiene:
alAt
n n n — +1
(A )2 [Tl+lj + Tz 2Ti.j /12 (T i,j+1 +T l] 1~ ])] ng - ng

Despejando la temperatura del nodo (i, j) en el tiempo (7 + A7), se tiene:

n+l _

alt [ .
ij (Ax)z

i+1j + Tl 1j — ZT?j (Tl]+1 + Tl} 1= ZTZj)] + Titlj

Mediante operaciones;

vt 2 BT fpm g gy Lgm o Lgm 2| e
i,j (AX)Z z+1]+ i-1,j L]+/1 L]+1+/,l ij—1 /,{2 ij + ij
n+l _ alAt 1 1 aAT n 2 » n

Factorlzando( ])

n+1 _ aAT

ij (Ax)z

T L UL A Y P P
z+1,] i—1) /1 ij+1 /12 ij—1 i,j (Ax)z /12
Puesto que, Ax = Ay por construccidn del elemento finito, entonces 4 = 1, asi:

n+1 _

4alt
i,j (A )2[l+1] ]

(Ax)?

La ecuacidn anterior es representativa para cualquier nodo interno bidimensional. En esta

g T A TR + T [1

ecuacién se puede observar, que si el coeficiente de ( J) es negativo, existe la posibilidad de
gue se violen las leyes de la termodinamica, dando por resultado inestabilidad en la solucién.
Sin embargo, si el término;

4aAT (Ax)?
= T

Se asegura la estabilidad en la solucién y por ende no se violan las leyes de la termodinamica. Las
desigualdades se logran tomando incrementos de tiempo muy pequenos.

Por ultimo, se ilustran las razones de cambio de energia para los nodos indicados en la figura 4.2.1.1.
Nodo en esquina A.

Tn+1 _ T/{l

1
AxAy.1
pe (Gaxay. 1)

Nodo esquina reentrante B.

1 T3t — T}
AxA 1)—
XY At

1
pc( AxAy. 1+4
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Nodo frontera C.

n+1 n
Te" —T¢

1
= AxAy.1
pe gy 1) 1

En estas expresiones los subindices A, By C; se sustituyen por las coordenadas (i, j).
Ejemplo 4.2.1
Mediante principios basicos, encuentre la ecuacion correspondiente a un nodo frontera.

De la figura 4.2.1.1., se tiene que para el nodo frontera C; la parte izquierda de la ecuacidn para el estado
estacionario se escribe como se hizo en la unidad tres.

Thy; =T Ax Tl =T Ax T =T
k(Ale-}'?lT‘F?lT +h(Ay'1)(Too_Ti,j)

Asimismo, la parte derecha de la ecuacién se escribe como:
1 =T
c(=AxAy. 1) _ =
p (2 Y At

Igualando ambas expresiones se tiene:

Tiril i Tl'n' Ax Tin-+1 - Tin' Ax T'n'_l - Tn 1 Tn+1 - Tn
klay1—2— 4 — 12— 1 Wy p(ay. 1) (T, — T = (—A A .1)7”’ ~
( Y Ax 2 Ay 2 Ay (8y-1)( [j) = pe(zaxdy At
Ti"ilj _Tln] Ax Tin)-_'_l _Tlrs Ax Tinj—l _Tlrs h 1 in-+1 _Tin-

Ay 1— W% W W T2 W W Ay 1)(T, = TR) = — (AxAy. 1) —L—Y
Y A 2 Ay 2 Ay + 7 @y 1)( 1)) = 55 @xdy. D=1

Dividiendo toda la ecuacién entre Ax. Ay, se obtiene:

Tt — T LTL'T,3'+1 =T 1T T hAyT,—Tf 1 T = T];

—-1,j ij . it T | L
(Ax)? 222 (Ax)? 222 (Ax)? kA (Ax)? 2a At
2alAt 1 1 hAy
ax)? [Tiril,j - T+ Z—AZ(TL%'+1 —T0%) + 2_/12(Ti1,1j—1 — 1) + ) (Too = T3 ] =T\ =T

De nuevo, si A = 1, se tiene:

2alAt 1 1 hAy

B2 [T{il,j = T35+ 5 (Tjea = T05) + 5 (Tjoa = T0) + == (T = T?j)] =T = T
2alAt 1 1 1 1 hAy hAy

T = ax)? [TiTiLj - T+ ETiTLj+1 - ETiZ' + ETile—1 - ETile T = TT?"] + T}

Factorizando(T{j-) y haciendo Ax = Ay.

n+l _

2aAT [
W (Ax)?

2alAt ( hAx)]

1 hAx
T{il_j+§Ti’_§-+1+—T{‘. 1+TTOO]+T;‘]- [1—(Ax)2 2+ .

Esta ecuacion nodal corresponde a cualquier nodo frontera que intercambia calor con un fluido.

Nuevamente, el coeficiente de Ti’; no debe ser negativo para que no se violen las leyes de la

termodinamica. Es decir el término:
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[Z(XAT ( hAx <10 A< (Ax)?
o0 AT — 0

(Ax)? k )] - - hAx
4a(1+57)

4.3 Grdficas de temperatura transitoria: Placa infinita, cilindros infinitos, esferas y sdlidos

semiinfitos.

En ésta seccion estudiaremos la distribucidon de temperaturas y el flujo de calor en paredes planas, cilindros
y esferas, considerando el estado transitorio unidimensional. En estos tipos de geometrias, la temperatura
depende tanto de la distancia como del tiempo; es decir, la resistencia interna a la conduccién no es
despreciable. Asi, [0 (x, t)].

Para la solucién de éste tipo de problemas en donde el nimero de Biot es mayor que 0.1, (Bi > 0.1), la
técnica mas utilizada son las denominadas cartas de Heisler.

Placa infinita.

Iniciemos nuestra discusion considerando el problema de tipo transitorio, en el cual la resistencia interna
a la conduccion no puede ser despreciada, de tal modo que la temperatura del cuerpo, depende tanto de
la distancia como del tiempo.

A diferencia del método de pardmetros concentrados estudiado anteriormente, la solucién analitica con
conductividad térmica finita, implica la solucion de ecuaciones diferenciales parciales.

Considere el caso de la placa plana de espesor 2L, estudiado en la unidad 2. Una aplicacidn practica de
este caso se tiene en el congelamiento comercial de vegetales o carnes en forma de rebanadas.

Asi, la prediccion de la temperatura en el plano central y la temperatura para cualquier distancia desde
la superficie hasta el centro; en cualquier tiempo t, puede ser evaluada a partir del uso de las cartas o
graficas de Heisler, las cuales se obtienen mediante las soluciones analiticas obtenidas a partir de la
ecuacion diferencial y las respectivas condiciones de frontera, para las diferentes geometrias a tratar.

La figura 4.3.1, ilustra una placa plana como la citada anteriormente, con condiciones en la frontera
convectivas.

e} N [ PLH
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Dicha placa tiene inicialmente una temperatura uniforme T;, y repentinamente se pone en contacto con
en un fluido que tiene una menor temperatura T, la cual es constante, y se desea conocer la variacién
de la temperatura con respecto a la distancia y al tiempo.

De la figura se observa que por simetria, el problema es equivalente al de una placa plana de espesor L,
aislada térmicamente en una de sus superficies; como se ilustra en la figura 4.3.1.2.

De la ecuacién general de la conduccién de calor se tiene:

62T+ 62T+ 0°T _ pcdT
dx2 ' dy?  09z2 k ot

Puesto que la altura y el ancho de la placa tienden a infinito, entonces la temperatura de la placa
depende solo del espesor L y del tiempo t; asi, el problema se convierte en unidimensional en estado
transitorio, el cual se representa con la siguiente ecuacidn diferencial, parcial.

-.-_-r1l-_‘ Ay
*UDET g -

o
o
]
—
=

L% ]
ey

0°T _ pcdT
ox2 kot

Definiendo la difusividad térmica (@), como a = k/pc, la ecuacién anterior puede escribirse en la forma
siguiente:

9°T\ T
“\oxz) " ot
Esta ecuacion requiere de una condicién inicial y dos condiciones de frontera, para especificar

completamente la variacion de la temperatura respecto de la distancia y del tiempo.

La condicion inicial es planteada a partir de la uniformidad de la temperatura de la placa en el tiempo
cero. Asi, para cualquier distancia x, se tiene:
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T(x,0) =T,

La primera condicion se obtiene considerando la simetria de la placa de espesor 2L. Puesto que ésta
pierde calor por ambas superficies, la temperatura debe ser maxima para cualquier tiempo en el centro
de la placa durante el enfriamiento, es decir:

aT
5(0, t)=0

La segunda y ultima condicion de frontera puede obtenerse facilmente notando que el calor transportado
por conduccién desde el centro de la placa hasta la interface placa-fluido, es el mismo cedido por

conveccion al fluido. Asi:

Dado que éste problema no es del todo homogéneo, no puede ser resuelto por el método de separacion
de variables. Para ello es necesario normalizarlo definiendo las siguientes variables adimensionales:

W_T—m
T =T,
., X

Y71
. at

t =L_2

Al tiempo adimensional (t*), se le conoce como nimero de Fourier (Fo). Sustituyendo estas nuevas
variables en las originales se obtiene:

oT* _ 9°T"
ot*  0x*?
T*(x*,0) =1
or 0,t)Y=0
ot* > 7
aT*

1,t*) = =BiT*(1,t*
= (L) = —BiT"(L,¢)

Donde Bi = hL/k es el nimero de Biot.

Ahora, podemos suponer una solucion en forma de producto, asi:
T* = X(x0(t")

Asi, la ecuacion diferencial normalizada se convierte en:

X6" = 6x

Separando variables se tiene:
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La solucion particular de esta ecuacién diferencial con sus condiciones de frontera se encuentra en la
referencia José A. Manrique, al igual que el calor disipado por la placa entre t = 0 y cualquier instante de
tiempo t. Enseguida se presentan ambas soluciones.

(o]
*
T = Z o—HiFo 2seni,cosi,x
] An + send, cosi,

o)

2sen’l
g Qe
Q; A% + A, senld, cosA,

n=1

Ambos resultados pueden presentarse en forma muy conveniente a través de graficas como las
desarrolladas por Heisler e ilustradas en las figuras siguientes.

La figura 4.3.3, muestra la variacién de la temperatura adimensional en el centro de la placa de
espesor 2L, (Ty—o — Te)/(T; — T) como funcién del nimero de Fourier, para diferentes valores del
reciproco del nimero de Biot. Nétese ademds, que la longitud caracteristica en estos nimeros es el
semiespesor de la placa L.

La figura 4.3.4, calcula la temperatura en cualquier plano de la placa respecto al centro de la misma,
(T — To)/(Tx=9 — T») para diferentes valores del reciproco del nimero de Biot. La figura 4.3.5, calcula
el calor disipado por la placa.
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Ejemplo 4.3.1

Considere una placa de acero de 20 cm de espesor la cual tiene una temperatura inicial de 750 °C. La
placa se expone repentinamente a un fluido cuya temperatura es de 50 °C. Si el coeficiente convectivo de
calor por ambas caras de la placa es h = 100 W /m? — °C; calcule la temperatura en el centro de la placa
y a una distancia de 6 cm desde la cara derecha, después de transcurrida una hora. Determine ademds el
calor disipado por la placa en ese intervalo de tiempo. Tome a = 1.5 x 10~° m?/syk =54 W /m—°C.

Sol: Para saber si es un problema de resistencia interna despreciable o resistencia significativa,
calculemos el nimero de Biot.

~hL (100)(0.1)
31—7—5—4—0.185 > 0.1

Por consiguiente es de resistencia interna significativa y serd resuelto por las cartas o graficas de Heisler.

Asi:
o = at _ (1.5x107°)(3600)
°TrT (0.1)2 =
1k 54
5.4

Bi KL (100)(0.1) _
De la figura 4.2.1.3 se obtiene:

Tx=0 —Tw

= 0.4
T, — T

Ty—o = 0.4(750 — 50) + 50 = 330 °C

De la figura 4.3.1.4, puesto que x es la distancia medida del centro de la placa hacia el lado derecho; se
obtiene;

Entonces:

Toco—Too\ [ T —Teo T —T,
= = (0.4)(0.95) = 0.38
( T, — T, )(szo — Too) T, — T, (0.4)(095)

T = 0.38(750 — 50) + 50 = 316 °C

El calor disipado por la placa se calcula a partir de la energia interna por unidad de area que tiene
inicialmente la placa respecto a la temperatura del fluido.

q; = 2mc(T; — Ty,)

qi = 2pcV(T; — Teo)
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qi = 2pcAL(T; — To)
Qi = 2pcL(T; — T)
Como:

a—k = C_k
_pc p T a

Q; =2 (g) L(T; = T,,) = 2 ( (0.1)(750 — 50) = 504x10° J/m? = 504 MJ /m?

1.5x10‘5>

De la figura 4.3.1.5 se obtiene:

h?at _ (100)?(1.5x107°)(3600)

> o = 0.185

hL = 0.185

7 = 0.

Q

— = 0.

Q; ©

Q = (0.6)(Q;) = (0.6)(504) = 302.4 MW/m2

Este es el calor cedido por la placa al fluido en el intervalo de tiempo de una hora.
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Cilindro infinito.

Soluciones similares a la de una placa infinita como la analizada anteriormente, pueden ser también
obtenidas para un cilindro de radio R infinitamente grande en su direccién axial, a partir del
planteamiento de las respectivas ecuaciones diferenciales y sus condiciones inicial y de fronteras. Las
figuras 4.3.6, 4.3.7 y 4.3.8; muestran los resultados a través de las cartas de Heisler.
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Fig. 4.3.7. Temperatura a cualquier radio en un cilindro infinito de radio R.
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Fig. 4.3.8. Calor disipado por un cilindro infinito de radio R.
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Ejemplo 4.3.2

Una varilla metalica, larga y cilindrica, se prepara para un proceso de manufactura calentandola a 800 °C

en un horno. Sila temperatura en el centro de la varilla es de 675 °C en el momento que se retira del

horno, determine el tiempo que se mantuvo en el horno si h = 100 W/m? —°C, a = 0.014 m?/h,

k=20W/m-K.

Sol: Para saber si es un problema de resistencia interna despreciable o resistencia significativa,

calculemos el nUmero de Biot.

__hR _(100)(0.075)
T2k (2)(20)

= 0.1875 > 0.1

Por consiguiente es de resistencia interna significativa y serd resuelto por las cartas o graficas de Heisler.

Asi:

Ty—o — Tor _ 675 — 800

= =0.1
T; — Ty 100 — 800 0.18

1 k 20

== =267
2Bi  hR  (100)(0.075)

De la figura 4.3.1.6 se obtiene:

at _ (0.014)()

Fo=e =27
° =Rz T (0.075)2

=1.75

Despejando el tiempo, se tiene:

. FoR?  (1.75)(0.075)?

=1.04
a (0.014) 04h
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Esferas.

Las figuras 4.3.9, 4.3.10 y 4.3.11, muestran los resultados para una esfera de radio R.
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Fig. 4.3.10. Temperatura en cualquier radio de una esfera R.
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Fig. 4.3.11. Calor disipado por una esfera de radio R.
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Ejemplo 4.3.3

Una esfera de cuarzo fundido tiene una difusividad térmica de 9.5x107 m?/s, un didmetro de 5 cm y una
conductividad térmica de 1.52 W/m-°C. La esfera se encuentra inicialmente a una temperatura uniforme
de 25 °C, y subitamente se expone a un ambiente convectivo de 200 °C, siendo el coeficiente convectivo
de calor igual a 110 W/m>-°K. Calculese las temperaturas en el centro y en un radio de 10 mm, al cabo de
4 min.

Sol: Para saber si es un problema de resistencia interna despreciable o resistencia significativa,
calculemos el numero de Biot.

~hR_ (110)(0.025) _
_ﬁ_w—0.6>0.1

Por consiguiente es de resistencia interna significativa y serd resuelto por las cartas o graficas de Heisler.

Asi:
1k 1.52 _ o5
3Bi hR (110)(0.025)
at  (9.5x1077)(240
Fo _ ¢ ¢ )=0.37

TRZ™ T (0.025)2

De la figura 4.3.1.9 se obtiene:

TT‘:O - TOO
——— =0.85
T, — T

Despejando la temperatura en r = 0, se tiene:
Tr—o = 0.85(T; — Ty) + T

Tr—, = 0.85(25 — 200) + 200 = 51.25°C
De la figura 4. 3.1.10 se obtiene:

r 10

=— =04
R 25
k—oss
[

T To _ 474
T, — T
Asi:

TT=O —Tw T—-Te
( o )<Tr=o — Tw) = (0.85)(0.74) = 0.629

T, = 0.629(25 — 200) + 200 = 89.93 °C
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Flujo de calor transitorio en cuerpos semiinfinitos.

Un cuerpo semiinfinito es aquel en el cual, en un instante de tiempo dado, siempre existe una parte del
cuerpo en que la temperatura permanece sin cambio alguno, aun cuando ocurra un cambio de
temperatura en una de sus fronteras. Como por ejemplo, si la temperatura de la tierra cambia en su
superficie, siempre existird algun punto por debajo de ella; que no experimente el efecto del cambio.

Otro ejemplo consiste en la estimacion de la temperatura de contacto, al tocar dos cuerpos de materiales
diferentes como el aluminio y la madera, los cuales se encuentran a la misma temperatura. La
experiencia indica que el aluminio se siente mas caliente que la madera al ser tocados con la mano.

En los casos de cuerpos con dimensiones finitas en los cuales para tiempos relativamente pequefios, los
efectos de calentamiento o enfriamiento no tienen oportunidad de penetrar profundamente debajo de la
superficie del material, el analisis del cuerpo semiinfinito, encuentra aplicaciones de importancia.

Solido semiinfinito.

Considere un sélido semiinfinito como el ilustrado en la figura 4.3.12, Supdngase que todo el sdlido se
encuentra a una temperatura constante T;, en el tiempo t = 0, y repentinamente su superficie plana
experimenta un cambio en su temperatura, de tal manera que adquiere un valor constante T,,. Observe
que el cuerpo se extiende a infinito en la direccién +x, direcciones +y y direcciones t+z. Esto significa
gue el cuerpo es de un tamaiio suficientemente grande, como para que tenga algun punto x, por debajo
de su superficie en el cual se manifieste cualquier cambio de temperatura que ocurra en su superficie
x = 0.

Fig. 4.3.12. 5alido semiinfinito

Para este sélido se requiere conocer la distribucion de temperatura y el flujo de calor. Puesto que la
temperatura depende de la distancia y del tiempo, mediante la ecuacién general de la conduccion de
calor, se tiene:
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Esta ecuacidn diferencial parcial requiere de una condicién inicial y dos condiciones de frontera para
determinar de una manera Unica la distribucion de temperatura T (x, t) en el sélido.

La condicidn inicial se debe a que la temperatura del cuerpo es constante para el tiempo t = 0. asi:
T(x,0)=T;

La primera condicién de frontera emana del supuesto, que la temperatura en la superficie se mantiene
constante durante el proceso transitorio,

T(,t) =T,
Al ser el sélido infinitamente grande en la direccién del flujo de calor,
T(OO, t) = Ti

Esta ecuacion diferencial puede ser resuelta proponiendo con anticipacién una solucién de la forma
T* =T*(n), por lo que es necesario definir las siguientes variables adimensionales, asi:

_T-T,

T*
To - Ti

X

= Viat

En términos de estas variables, la ecuacion diferencial original se representa como:

d*T* o dr* 0
dn? 1 dn

Con las nuevas condiciones de frontera:

T*(0) = 1, se obtiene de la primera condicién de frontera.

T*(0) = 0, de la condicidn inicial y de la segunda condicién de frontera.

La solucidn de esta ecuacién con su condicién inicial y de fronteras, aparece en el texto J.A. Manrique, y
los resultados son:

T =erfc(n)

T — Ti ( X )
=erJc

To Tl 2V(Xt

La tabla 4.3, muestra tabulada la funcidn error complementaria y la figura 4.3.13, describe la distribucion
de temperatura del sélido semiinfinito.
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Tabla 4.3. La Funcién Error Complementaria.
erfc(m) =1-— ifn e~ du
v Jo

1 erfc(n) 1 erfe(n)
0.0 1.0000 1.1 0.11980
0.05 0.9436 1.2 0.08969
0.1 0.8875 1.3 0.06599
0.15 0.8320 1.4 0.04772
0.2 0.7773 1.5 0.03390
0.25 0.7237 1.6 0.02365
0.3 0.6714 1.7 0.01621
0.35 0.6206 1.8 0.01091
0.40 0.5716 1.9 0.00721
0.45 0.5245 2.0 0.00468
0.5 0.4795 21 0.00298
0.55 0.4367 2.2 0.00186
0.6 0.3961 2.3 0.001143
0.65 0.3580 24 0.000689
0.7 0.3222 2.5 0.000407
0.75 0.2889 2.6 0.000236
0.8 0.2579 2.7 0.000134
0.85 0.2293 2.8 0.000075
0.9 0.2031 2.9 0.000041
0.95 0.1791 3.0 0.000022
1.0 0.1573

Tomada del texto Transferencia de calor J.A. Manrique pdgina 84, Harla, 19. Edicion
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Fig. 4.3.13. Distribucion de temperaturos en un sdlido semiinfinito

Como se observa en la figura 4.3.2.2., la funcién error complementaria erfc(n), varia entre 1.00 y 0.0 y
alcanza un valor de 0.00468 cuando 1 es igual 2.0. Con este valor arbitrario se puede definir la distancia
de penetracidon § como la distancia x, para la cual la temperatura en el sélido ha variado menos del 1%
aproximadamente de la diferencia (T, — T;), por tanto:

Asi;
x =06 = 4at

Por otra parte, el flujo de calor en cualquier posicidon x puede determinarse a través de la ley de
Fourier. Es decir,

T -y Zern 2 (1)
1= 7% = o N 0x \\Vaat

— k(TO — Ti) e—x2/4at
vrat

Y el flujo de calor en la superficie puede evaluarse con la expresién:

o = k(T,—T;)
=0 Vrat
Ejemplo 4.3.4

Se desea enterrar una tuberia que conduce agua en un lugar donde la temperatura media en el invierno
es de 3 °C, pero esta puede cambiar repentinamente a —10 °C por un periodo maximo de 2 dias. Estime
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la profundidad minima a que debe enterrarse la tuberia para prevenir que el agua se congele. Suponga

que la difusividad térmica de la tierra es igual a 0.014 x 10~° m?/s.

Puesto que;

T*

“Z10-5

=02 =erfc(n)

La tabla 4.3.1 muestra que n = 0.9064. Por lo tanto;

_ X
= at

= 0.9064

x = (0.9064)Vaat

x = (0.9064)/(4)(0.014x10-5)(48)(3600)

x =0.28m

Pruebe sus competencias. Ejercicios de autoevaluacion para el alumno.

1.

Un cubo metdlico tiene una temperatura inicial de 300 °C y se coloca en un cuarto cuya
temperatura se mantiene a 25 °C. ¢Cudl sera la temperatura de estado estacionario del cubo?

R:25°C.

Una esfera metalica cuya temperatura inicial es T,, se sumerge en un fluido que se calienta a
través de un calentador eléctrico de tal manera que T, =T, + 10 t , donde la temperatura se
mide en °Cy el tiempo t, en horas. Deduzca una expresion para la temperatura de la esfera como
funcién del tiempo y del coeficiente de transferencia de calor. Suponga que la esfera tiene una
resistencia interna insignificante.

cV [ _(hA
R:T—T, = 10’;—A<e Gev)t _ 1) + 10t.

Una barra de acero limpio tiene un didmetro de 8 mm y una temperatura inicial de 300 °C y
subitamente se sumerge en un liquido cuya temperatura es de 100 °C, con un coeficiente
convectivo de transferencia de calor de 100 W/m?-°C. Determine el tiempo que se requiere para
que la barra alcance una temperatura de 150 °C. Tome k=73 W/m-°C, p =7897 kg/m’y ¢ = 452
J/kg-°C.

R:1.65 min.

Una papa cuyo peso es de 0.25 kg se coloca en agua hirviendo a 100 °C. Si se considera que la
papa tiene forma esférica y posee las propiedades fisicas y térmicas del agua, y su temperatura
inicial es de 20 °C. Determine el tiempo requerido para que la temperatura en el centro de la
papa se eleve a 95 °C. Tome h=5,000 W/m?-°C.

R:14.57 min.
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5.

10.

Escribase la ecuacién del nodo i,j en la esquina, para el régimen transitorio. Determinese el
criterio de estabilidad para el nodo.

T
-
=
o
(51

1
R: T/ = 2(Fo)[TRy j + Ty + 2(BDTE] + [1 — 4(Fo) — 4(Fo)(BO)]IT/; Fo(1+ Bi) < 2

Un cilindro largo de aluminio de 5 cm de didametro e inicialmente a 200 °C, se somete de forma
rapida, a un entorno convectivo a 70 °C y h=525 W/m?>-°C. Calcule la temperatura en un radio de
1.25 cm y la pérdida de calor por unidad de longitud, 1 minuto después de que el cilindro se
somete al entorno convectivo.

R:118.4°C,4.032 x 10%] /m.

Una placa de aluminio cuyo espesor es 5 cm, se encuentra inicialmente a 500 °C y se sumerge
subitamente en un liquido cuya temperatura es de 100 °C, para el cual se tiene un coeficiente
convectivo de transferencia de calor de 1200 W/m?-°C. determine el tiempo en el que la

temperatura en la linea central caerd a 200 °C.
R:1.24 min.

Estime el tiempo necesario para calentar a 130 °C el centro de una carne asada en un horno cuya
temperatura es de 225 °C. Suponga que la carne asada tiene las propiedades del agua y tiene
aproximadamente forma esférica. El coeficiente convectivo de transferencia de calor entre la
carne asada y el aire en el horno es de 15 W/m?-°C. La carne tiene una masa de 5 kg.

R:4.5 h.

Una capa de hielo delgada, se encuentra a una temperatura de -20 °C en cada uno de sus puntos.
Se eleva subitamente la temperatura de su superficie a -2 °C. ¢{Qué tiempo se requiere para que
un punto localizado a 1 cm por debajo de su superficie alcance la temperatura de -10 °C?

R:1.93 min.

Calcule la distancia de penetracién después de 1 hora en un sélido semiinfinito hecho de acero.

Tome a, = 1.5x10~5m?/s.

R:0.93 min.

e —
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ACTIVIDADES DE LA UNIDAD 4

UNIDAD 4: Actividad 1
CONCEPTO DE CONDUCCION BIDIMENSIONAL EN ESTADO TRANSITORIO.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Investigacion.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBIJETIVO DE APRENDIZAJE: Investigar acerca del concepto de la transferencia de calor en estado transitorio.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: Hacer un resumen que contenga el concepto de la conduccién de calor bidimensional
en estado transitorio, haciendo mencién de las diversas técnicas utilizadas en la
solucién de los problemas. Formato de documento: Word, en calibri 12 a 1.5 de
espacio, con una extension maxima de una cuartilla. Integrar al portafolio de
evidencias.

UNIDAD 4: Actividad 2

RESOLUCION DE PROBLEMAS DE CONDUCCION BIDIMENSIONAL UTILIZANDO EL METODO DE LA
CAPACIDAD GLOBAL.

NOMBRE DE LA Problemas.

ACTIVIDAD:

FECHA DE Segun lo programado.

ENTREGA:

CALIFICACION Segun lo acordado. CALIFICACION:

MAXIMA:

OBJETIVO DE Resolver los siguientes problemas utilizando el método de la capacidad global.

APRENDIZAIJE:

INSTRUCCIONES Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.

1. Un cubo de aluminio de 5 cm por lado, se encuentra a una temperatura inicial de 500 °C. Se sumerge
subitamente el cubo en un liquido cuya temperatura es de 100 °C. Si el coeficiente de transferencia de
calor es igual a 120 W/m*-°C. determine el tiempo requerido para que el cubo alcance una temperatura
de 200 °C.

R:3.89 min.

2. Una esfera de cobre que tiene un didmetro de 3 cm, se encuentra inicialmente a una temperatura
uniforme de 50 °C. De forma rapida se coloca en una corriente de aire a 10 °C, siendo h= 15 W/m?-°C.
¢Cuanto tiempo tardard la esfera en bajar su temperatura hasta 25 °C?

R: 18.7 min.
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3. Una plancha de cobre de 30 x 30 cm, y de 5 cm de espesor; tiene una temperatura uniforme de 260 °C.
Esta se sumerge en un entorno convectivo cuyo coeficiente de transferencia de calor es igual a 50
W/m?-°C. Calcule el tiempo para que la temperatura en el centro alcance el valor de 90 °C. Las
propiedades del cobre son: p = 8,900 kg/m?, ¢ = 380 J/kg-°C, k = 370 W/m-°C.

R:29.78 min.

UNIDAD 4: Actividad 3

RESOLUCION DE PROBLEMAS DE CONDUCCION BIDIMENSIONAL TRANSITORIA UTILIZANDO EL
METODO DE DIFERENCIAS FINITAS.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Problemas.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBIJETIVO DE APRENDIZAJE: Resolver los siguientes problemas de conduccién bidimensional transitoria de

calor aplicando el método de diferencias finitas.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas
siguientes e integrarlos al portafolio de evidencias.

1. Escriba la ecuacién explicita para un nodo interno de la conduccién de calor unidimensional transitoria
para una pared plana con generacion de calor.

i1 (Ax)?
R: TP = Fo(Tf + TRy + (1 — 2Fo)T] + Fo Lt (k :

2. Escriba la ecuacidn explicita para un nodo de contorno aislado para la conducciéon de calor en régimen
transitorio para una pared plana sin generacién de calor y determine el criterio de estabilidad para el
nodo.

R: T[S = Fo[T7y + T7_y + 211, ;] + [1 — 4(Fo)|TfY; Fo <<

UNIDAD 4: Actividad 4

RESOLUCION DE PROBLEMAS DE CONDUCCION BIDIMENSIONAL UTILIZANDO LOS DIAGRAMAS O
CARTAS DE HEISLER.

NOMBRE DE LA Problemas.

ACTIVIDAD:

FECHA DE Segun lo programado.

ENTREGA:

CALIFICACION Segun lo acordado. CALIFICACION:

MAXIMA:

OBJETIVO DE Resolver los siguientes problemas aplicando las cartas de Heisler.

APRENDIZAIJE:

INSTRUCCIONES Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.

e —
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1. Una placa grande de aluminio de 5 cm de espesor, tiene una temperatura inicial de 200 °Cy se expone
sibitamente a un entorno convectivo cuya temperatura es de 70 °C y cuyo coeficiente de
transferencia de calor por conveccién tiene un valor de 525 W/m?°C. Calcule la temperatura a una
profundidad de 1.25 cm desde una de las caras 1 minuto después de que la placa haya sido expuesta
al ambiente. ¢Qué cantidad de energia por unidad de area ha de ser extraida de la placa en ese
intervalo de tiempo?

R:147.7 °C,6.476x10°] /m?.

2. Una placa horizontal de cobre de 10 cm de espesor estd inicialmente a una temperatura uniforme de
250 °C. La superficie inferior de la placa esta aislada. La cara superior se expone de forma rapida, a la
corriente de un fluido a 100 °C. Después de 6 minutos la temperatura en el plano central de la placa
ha descendido hasta 152.5 °C. Calculese el coeficiente de transferencia de calor que ha causado ésta
disminucién.

R:1,193.3 W/m? —°C.

3. Considere una bola de acero sélida (20 % cromo), cuyo didmetro exterior es de 25 mm y cuya
temperatura es de 600 °C, la cual se templa en un recipiente que contiene aceite a 40 °C. El
coeficiente de transferencia de calor entre la superficie de la esfera y el aceite es igual a 1500 W/m?-K.
Determine la temperatura en el centro y la temperatura en un punto que se encuentra a 1.25 mm de
la superficie, después de que la esfera ha estado en el aceite durante el primer medio minuto.
Enseguida calcule el calor transferido por la bola al aceite.

R:90°C,77°C,1.39 x 10°J

e —
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Unidad 5

Competencias especificas a desarrollar:

1. Comprender y explicar el concepto de capa limite hidrodindmica y capa limite térmica, los cuales
son utilizados para la obtencion del coeficiente convectivo de transferencia de calor.

2. Aplicar el método integral de Von Karman para obtener las ecuaciones empiricas para determinar
el coeficiente de transferencia de calor y la razén de flujo de calor en una placa plana en régimen
laminar.

3. Obtener mediante un andlisis entre el coeficiente de friccién y la transferencia de calor la
analogia de Reynolds y Colburn.

4. Aplicar las correlaciones empiricas para determinar el coeficiente de transferencia de calor y la
razon de flujo de calor en una placa plana en régimen turbulento.

5. Aplicar las correlaciones empiricas para determinar el coeficiente de transferencia de calor y la
razon de flujo de calor en el interior y exterior de ductos en régimen laminar y turbulento.

6. Obtener mediante un analisis de las capas frontera y térmica, las ecuaciones para la conveccion
libre y forzada en placas cilindros y esferas.

7. Comprender vy aplicar el concepto de conveccion mixta en la solucién de problemas.

Analisis de la conveccion.
5.1 Conveccion forzada.

En las unidades anteriores se estudio la transferencia de calor por conduccién partiendo de la ecuacion
general de la conduccidn de calor. En esta unidad se presentara el caso de la conveccidn, la cual fue
definida en el capitulo 1, como el mecanismo mediante el cual, el calor se transfiere desde una superficie
solida, hasta un fluido en movimiento adyacente a ella.

En este mecanismo de transferencia de calor, tanto la velocidad del fluido como sus propiedades fisicas y
térmicas, aunado al régimen de movimiento o flujo del fluido, afectan de manera considerable el proceso
de transferencia de calor. Por consiguiente es necesario recordar algunos conceptos de la dindmica de
flujo de fluidos.

La conveccidn reviste su mayor importancia en situaciones practicas, como los tubos de un calentador de
agua, el radiador de un automavil, en los ductos de calefacciéon de una casa, en equipos de refrigeracién y
aire acondicionado, en la mayoria de los componentes de una central termoeléctrica, por citar algunos
ejemplos.

5.1.1 Introduccion.

La conveccidn es el mecanismo en el cual el calor se transfiere a través de un fluido con movimiento
masivo. Es de interés resaltar que en la conveccion el movimiento de éste se realiza a nivel macroscépico,
mientras en la conduccidn se efectia a nivel microscopico, atdmico o molecular. Entendiendo por nivel
macroscépico al movimiento de volumenes relativamente grandes del fluido.

La conveccion se clasifica en natural (libre) y forzada. En la conveccion forzada se obliga al fluido a fluir
mediante medios externos, como un ventilador (aire) o una bomba (agua); por ejemplo.
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——————————————————————————————————————————————————————————
En la conveccion natural el movimiento del fluido se debe a causas naturales, como el efecto de flotacion,
el cual se manifiesta por el ascenso del fluido caliente y el descenso del fluido frio.

La conveccion forzada se clasifica a su vez en externa e interna. Si el fluido fluye por una superficie abierta
como por ejemplo una placa, un alambre o por el exterior de un tubo, se dice que la conveccién es
externa. Si por el contrario el fluido fluye por una superficie sélida confinada como es el caso de un tubo
o ducto se dice que la conveccion es interna.

Es de importancia notar que la velocidad de transferencia de calor a través de un fluido es mucho mayor
por conveccidon que por conduccién. Por otra parte cuanto mayor sea la velocidad del fluido en Ila
conveccion forzada mayor sera la velocidad de transferencia de calor.

La transferencia de calor por conveccidon depende del coeficiente convectivo h, mencionado en las
unidades anteriores, y éste a su vez es funcién de las propiedades fisicas y térmicas del fluido en contacto
con la superficie abierta o confinada.

Dichas propiedades son la viscosidad dindmica u, la viscosidad cinematica v, la conductividad térmica k,
la densidad p, la difusividad «, etc. El coeficiente de transferencia de calor, también depende de la forma
geométrica y la rugosidad de la superficie en contacto con el fluido.

Ademas, el régimen de flujo; laminar o turbulento influye en la determinacidn del coeficiente h. Ciertos
numeros adimensionales que surgen al combinar las propiedades del fluido, como el nimero de Reynolds
(R,), el de Prandtl (P,.), etc., también influyen en el proceso de la transferencia de calor por conveccion.

h=f(uvkp, ¢p,, P, T, Py, L, )

En cualquier caso, la transferencia de calor por conveccién es proporcional a la diferencia de
temperaturas entre la superficie y el fluido adyacente a ella, y puede representarse matemdaticamente
mediante la ley de enfriamiento de Newton; asi:

q-= hA(Ts - Too)

En esta expresidn g, es la velocidad de transferencia de calor por conveccion en (W), h es el coeficiente
de transferencia de calor o de pelicula en (W /m? — K), A el 4rea de la superficie en contacto con el
fluidoy (T — T, ) la diferencia de temperaturas.

En el andlisis de la conveccidn, es practica comun agrupar las propiedades del fluido con la finalidad de
quitar las dimensiones a las expresiones que modelan el mecanismo, lo cual conduce a los siguientes
numeros adimensionales.

Numero de Reynolds (R,), el cual representa la relacién que existe entre las fuerzas de inercia y las
fuerzas de corte viscosas, actuando sobre un elemento de volumen del fluido. Es un indicativo del tipo de
flujo del fluido; laminar o turbulento. Tanto el valor calculado para el nimero de Reynolds como la
longitud caracteristica L., dependen de la geometria de la superficie. El término u., se refiere a la
velocidad del fluido mas alejado de la superficie y se conoce como la velocidad de corriente libre.
Posteriormente se definird este pardmetro para las diversas geometrias a estudiar. Solo se emplea para
conveccidn forzada.

e —
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Fuerzas de inercia  pucL; UwL,

Fuerzas viscosas u v

e

Numero de Nusselt (N,,), definido como la relacion que existe entre el calor transferido por conveccién
desde la superficie a través el fluido y el que se transferiria si solo existiera conduccién. Cuanto mayor sea
el nimero de (N,,) mas eficaz es la conveccion. Se emplea en ambos tipos de conveccidon. Un nimero de
Nusselt igual a la unidad representa para una capa de fluido transferencia de calor por conduccién pura.

_ Calor por conveccion  hA(AT) _ hL.

u

" Calor por conduccién KA (AT) k
Lc

Numero de Prandtl (P,.), representa la relacién que existe entre la difusividad molecular de la cantidad
de movimiento y la difusividad molecular del calor, en otras palabras, la relacién existente entre el
espesor de la capa limite hidrodindmica y la capa limite térmica, como se estudiard en la seccién 5.1.2. El
numero de Prandtl se emplea tanto en la conveccidn forzada como en la natural.

P

k

Difusividad molecular de la cantidad de movimiento v (u) (pcp) Cpl
e Difusividad molecular del calor a k/

Numero de Grashof (G,.), se define como la relacidn que existe entre las fuerzas de empuje y las fuerzas
viscosas o de corte. Es indicativo del régimen de flujo en conveccién natural, puesto que separa el flujo

laminar del turbulento, y es equivalente al nimero de Reynolds en la conveccion forzada.

_ Fuerzas de empuje  gB(Ts — To,) L}
"~ Fuerzas viscosas (,u)z

;
p

Donde g, es la aceleracién gravitacional y 8, es el coeficiente de expansién volumétrica del fluido en
cuestion. Solo se utiliza en convecciéon natural.

Numero de Rayleigh (R,), es funcidén del niumero de Grashof (G,) y del nimero de Prandtl (P,.); y se
representa como el producto de ambos ndimeros. Se usa solo en conveccién natural.

R, = G,P,

Basicamente el problema de la conveccidon consiste en la determinacion del coeficiente de pelicula h, con
el cual y a través de la ley de enfriamiento de Newton se calcula el calor transferido por conveccién.

El analisis de la conveccion se basa en datos experimentales que se presentan mediante las llamadas
correlaciones. También es posible considerar los métodos analiticos, sin embargo no son practicos desde
el punto de vista ingenieril.

El coeficiente de pelicula se calcula a través del nimero de Nusselt. En la conveccién forzada el nimero
de Nusselt es funcién del nimero de Reynolds y del Prandtl, y en la conveccion natural del nimero de
Rayleigh el cual es producto del nimero de Grashof y del Prandtl. Para el calculo del calor transferido o
potencia térmica se deben seguir los siguientes pasos:

v" Analizar las condiciones en las que tiene lugar la conveccidn considerando la geometria de la
superficie, si la conveccion es natural o forzada o si el flujo es laminar o turbulento.
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v" Se selecciona la correlacion adecuada y se calcula el nimero de Nusselt tomando en
consideracion las restricciones que limitan el uso de dicha correlacién empirica.

v' Através del nimero de Nusselt se calcula el coeficiente de transferencia de calor.

v" Por ultimo, se calcula la potencia térmica mediante la ley de enfriamiento de Newton.

5.1.2 Capas limite hidrodinamica y térmica.

En el andlisis de la transferencia de calor por conveccion existen algunos casos de interés prdctico, como
las superficies planas, cilindricas y esféricas. Dicho andlisis tiene cierta relacién con la dindmica de
fluidos y conlleva a la obtencién de soluciones analiticas que permiten resolver los problemas
relacionados con el fendmeno de la conveccion.

Sin embargo no siempre es posible obtener dichas soluciones, y es necesario recurrir a métodos
experimentales cuyos datos obtenidos suelen representarse en forma de correlaciones empiricas o
mediante graficos, de modo que puedan ser utilizados en la solucidn de problemas.

Cuando se menciond la transferencia de calor por conveccidn, la palabra conveccion se refiere al proceso
o la accién de alejar la energia térmica, de una superficie sélida a un fluido adyacente que se encuentra
en reposo 0 movimiento; en presencia de diferencias de temperatura o viceversa. El fenédmeno de la
conveccion puede explicarse mediante dos mecanismos:

v" La conduccién de calor, de una superficie sélida hacia una capa delgada de fluido adyacente.

v" El movimiento de particulas calientes de fluido, alejdndose de la superficie sélida, las cuales son
remplazadas por particulas relativamente frias del mismo fluido. Dicho movimiento se debe por
lo general a cambios de presién o de flotacidn (densidad); o a una combinacidon de ambos en
dicha capa, ocasionados por una diferencia de temperatura.

La conveccién puede ser de flujo interno o externo. En el caso de flujo interno se tiene, el de un fluido
que pasa en el interior de una superficie cilindrica (ducto). El caso de flujo externo ocurre cuando un
fluido pasa encima de una superficie cilindrica, esférica o plana (placa plana).

En este caso ultimo, el conocimiento y comprensién de la capa delgada de fluido adyacente, reviste una
gran importancia, puesto que interviene en la determinacién del coeficiente de transferencia de calor o
de pelicula h.

Capa limite hidrodinamica.

Para conocer y comprender el concepto de capa limite térmica, considere una placa delgada alineada en
paralelo a una corriente de flujo que se desliza sobre ella, como se ilustra en la figura 5.1.2.1. El efecto
que la placa provoca sobre el fluido es la perturbaciéon de la corriente de flujo, la cual de otro modo seria
uniforme.

En la figura se observa que el flujo sobre la placa se divide en dos campos o regiones, una muy alejada de
la superficie (A), y otra muy préxima a ella (B). En la region (A), el fluido puede considerarse como ideal
(no viscoso), y se le denomina flujo de corriente libre. Sin embargo, en la region (B), deben considerarse
los efectos viscosos sobre ella. La linea hipotética continua que separa ambas regiones se denomina capa
limite hidrodindmica o capa frontera hidrodindmica.
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Capo imite hidreodinamico
A o

u(x,y)

Fig. 5.1.2.1 Copa limite hidrodindmica

La velocidad del fluido en la regidn (A), es igual a la de la corriente libre, pero en la regién (B), la velocidad
varia en un 99 %; desde la interfaz placa fluido hasta la capa frontera. Es decir, la velocidad del fluido u,
aumenta a medida que nos alejamos de la superficie de la placa hasta igualarse con la velocidad de la
corriente libre u,,, inmediatamente después de la capa frontera térmica.

El concepto de capa frontera fue introducido por Prandtl con el propdsito de simplificar el analisis. El
flujo dentro de la capa frontera puede ser en régimen laminar, transicional o turbulento y depende del
numero de Reynolds, el cual se basa en la longitud de la placa.

Para asegurar flujo laminar en una superficie plana, el valor del nimero de Reynolds, debe ser
(R, < 5x10%), el cual garantiza la transicién entre el flujo laminar y el turbulento.

Dicha capa es necesaria para el analisis de transferencia de calor por conveccién en una placa plana, el
cual se presentara posteriormente, del cual se requiere conocer, el perfil de velocidades dentro de la
capa frontera, su espesor y el esfuerzo cortante o de arrastre contra la placa.

Capa limite térmica.

En el analisis de transferencia de calor entre una placa y un fluido adyacente a ella, que fluye sobre la
misma, es necesario introducir el concepto de una nueva capa frontera denominada capa limite térmica o
capa frontera térmica; debido a la diferencia de temperatura que existe entre la placa y el fluido. Como
se muestra en la figura 5.1.2.2., la temperatura del fluido cambia de T (temperatura de la superficie de
la placa) a la temperatura de la corriente libre T, al alejarnos de la superficie de la placa.

Copao Nmite termica
Teo A /

T(x,¥) [ Ts

5.1.2.2. Capa limite térmica

Podemos considerar una capa delgada, como la indicada en la figura 5.1.2.2., semejante a la capa
frontera hidrodinamica, a través de la cual tiene lugar el 99 % del cambio o variacién de temperatura. La
temperatura del fluido T¢ disminuye a medida que nos alejamos de la superficie de la placa hasta
igualarse con la temperatura de la corriente libre inmediatamente después de la capa frontera térmica.

Entre las condiciones posibles en la frontera se puede mantener la temperatura de la superficie de la
placa uniforme. Es decir a temperatura constante, o bien se puede suministrar un flujo de calor unitario
uniforme al fluido que fluye sobre la placa. Para encontrar como es costumbre, una expresion para el

e —
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calculo del coeficiente de pelicula. Es importante resaltar que el espesor de estas dos capas no es
necesariamente igual.

5.1.3 Conveccion forzada en una placa plana en régimen laminar y turbulento.

Como se menciond anteriormente, en la conveccioén forzada, el flujo del fluido que pasa por encima de la
placa puede ser del tipo laminar o turbulento, pasando desde luego por el flujo transicional. En el andlisis
de la transferencia de calor existen dos métodos para el andlisis del flujo en la capa frontera; a) el
método integral y el diferencial. El primero es un método sencillo y proporciona resultados aproximados
utilizando cdlculo elemental. El segundo método nos conduce al planteamiento de una ecuacion
diferencial no lineal, que requiere el uso de técnicas numéricas para su solucién. En esta seccidn se
desarrollarad el primer método cuyo crédito se asigna a Von Karman, y del segundo solo se hara el
planteamiento correspondiente y se daran las soluciones.

El método integral de Von Karman, consta de los pasos siguientes
v" Se selecciona un volumen de control que abarque por completo el espesor &, de la capa frontera
y cuya longitud se representa por un diferencial Ax, en sentido de la corriente. Se aplican los
principios de conservacion de masa (ecuacidon de continuidad), y de momento (cantidad de

movimiento) con el fin de generar ecuaciones integrales.

v" Se supone que la velocidad u, del fluido dentro de la capa frontera, se puede representar en
forma de un polinomio en funcidn de la variable y.

v Se determinan los coeficientes del polinomio de acuerdo a las condiciones que satisfacen al perfil
de velocidades en la superficie de la placa y en el lado de la capa frontera.

v’ Se sustituye el perfil de velocidades polinomial en la ecuacion integral de momento y se resuelve
para encontrar el espesor de la capa frontera §.

v" Por ultimo se calcula el esfuerzo cortante sobre la placa utilizando el perfil polinomial, junto con
la expresidon de Newton, para el calculo del esfuerzo cortante t.

Conveccion forzada en una placa plana en régimen laminar (Método de Von Karman).

Considere una placa plana alineada en forma paralela a una corriente de fluido que tiene propiedades
fisicas y térmicas constantes y una velocidad de flujo de la corriente libre uniforme u,.

Suponga que la capa frontera sobre la placa tiene la forma ilustrada en la figura 5.1.3.1., seleccione un
volumen de control ABCD, el cual tiene una profundidad unitaria en direcciéon z, y que recorre todo el

espesor de la capa frontera a lo largo de la placa.

Aplicando el principio de la conservacidn de la masa, al volumen de control, se tiene que, por el método
integral de Von Karman, el flujo masico que entra al volumen de control debe ser igual al que sale.

Entonces en la cara AB, se tiene un flujo hacia adentro del volumen de control, el cual se representa con
laintegral,

1)
j pudyAz|,
0
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U
— —
— C
B a8

e &y | — .

; X A’ o

[ X oh—Ax—|
Fig. 5.1.3.1 Volumen de control para el analisis integral de la copo frontera laminar

En la porcion superior de la capa frontera BC, entra un flujo masico que corresponde a la corriente libre
Meo-

En la cara €D, se tiene un flujo mdsico hacia afuera del volumen de control, representado por la integral:
5
f pudyDz|,yax
0

En la cara DA, no se tiene un flujo masico puesto que es una frontera sélida (superficie de la placa).

Note que las integrales tienen la forma del flujo masico m = pVA, y las unidades son kg/s? y que la
profundidad Az = 1.

Mediante un balance de masa, se tiene:

1) 1)
j pudyAz|, + Mo, = j pudyBz|ypy
0 0

Asi,

8 8
My =f PUAYAZ| iy —f pudyAz|, .....ec.5.1.3.1
0 0

La ecuacién 5.1.3.1., se denomina ecuacion integral de continuidad.

De igual forma las fuerzas que acttan sobre el volumen de control deben ser igual a cero, para el estado
estacionario.

Entonces en la cara AB, se tiene una fuerza hacia adentro del volumen de control, la cual se representa
con la integral:

1)
f pu?dyAz|,
0

En la porcidon superior de la capa frontera BC, se tiene una fuerza que corresponde a la corriente libre
MeoUoo-

En la cara €D, existe otra hacia afuera del volumen de control, representado por la integral:
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8
f puzdyAZ|x+Ax
0

En la cara DA, se tiene la fuerza de friccidon o cortante, al rozar el fluido con la superficie de la placa, o
bien la fuerza que ejerce una capa de fluido sobre su capa vecina, la cual va en sentido contrario a las
fuerzas correspondientes a los flujos que entran y salen del volumen de control.

F. = 1,AxAz

Note que las integrales tienen la forma correspondiente a una fuerza F = mV, y la unidad es el Newton,

(N).
Mediante un balance de fuerzas, se tiene:
)

8
f puldyAz|, + Mol — T,AXAZ = f pUldyAz|,iax
0 0

O bien;

5 5
j PUlAYAZ| i py — j puldyAz|, — Mol = —T,AxAz
0 0

Sustituyendo la ecuacién 5.1.3.1 en la ecuacidn anterior se tiene:

6 6 6 9
j pu?dyAz| s ax _.[ pu?dyAz|, _f PUUGAYAZ] 1y _f pPulodyAz], = —TAxAz
0 0 0 0

Ordenando términos y dividiendo toda la expresion entre AxAz:

1) 1) 1) )
Jo PUPAYAZ| iy — [, puPdyAz], _ Jo PUUAYAZ| 1 py — [ putiedyAz], .
Ax Ax T

En el limite cuando Ax — 0,

LY LY

Puesto que la densidad p, es constante dentro de la capa frontera, factorizando se tiene:

d 1)
2
— U° — UU,)dy = —T
Multiplicando el lado izquierdo de la expresidén anterior por:
()
U
Obtenemos,

(u°° pdxj (u? — uuy,) dy = —7;
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) df‘s(u u uum)d _
U P dx o g Uos Ueo Uy Yy =15

Pero como el esfuerzo de corte entre capas vecinas, se define por el postulado de Newton;

_ (du)
T=U &
La expresidn anterior, puede ser representada como:
, d Y u urdu
us — —(1 ——) dy = —(—) ......... ec.5.1.3.2
dx Jy U Ueo p \dy

La ecuacién 5.1.3.2, se denomina ecuacion integral de la cantidad de momento.

En la figura 5.1.3.2., se ilustra el perfil de velocidades supuesto, representado en forma del siguiente
polinomio en funcidn de y, siendo el valor de la capa limite &, constante.

2 3

ii::a+b(%)+c(%)-+d(§)."m"”(ea5133)

U, i

Fig. 5.1.3.2. Perfil de velocidodes en lo capa frontera

Este polinomio debe resolverse con las siguientes condiciones en la superficie de la placa, y en el lado de
la capa frontera:

u=0 eny=0 (1)

U=Uy,, eny=38 (2)

o -5 (3
5, =0 emy=5 (3
d*u

d—yz=0, €le=0 (4)

Enseguida se determinan los coeficientes del polinomio sustituyendo las condiciones de frontera. De la
condicidn (1), se obtiene:

e —
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a=0 (4
De la condicidn (2), se tiene:
a+b+c+d=1 (B)

Puesto que la velocidad dentro de la capa frontera es:

uzum[a+b(%)+c(%)2+d(%)3]

Derivando u, respecto de y, se obtiene:

du 1 y y?
— =, N+2¢(Z= 7
& u [O+b<8)+ 6(62)+3d<83>]

Por la condicidn (3);
b+2c+3d=0 (C)

Ademas la segunda derivada de u, respecto de y, es:

;%f: [O+O+2c<6—12)+6d(%)]
Sustituyendo la condicién (4); se tiene que:
c=0 (D)

Por consiguiente de (B), se obtiene;
b+d=1

b=1-d (E)

Sustituyendo este valor en (C), y dado que ¢ = 0;

1-d+3d=0
Asi,

J= 1
2

Por tanto de (E), se tiene:
b = 3
)

Asi, los valores de las constantes son:

a=20
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® E(X) - 1(2)3 e €C.5.1.3.4

Despejando u;

u=w[3(3)-3¢)]

Derivando esta expresion, respecto de y;

“L BB

Evaluando esta derivada en y = 0, se obtiene:

du
dy

3 Uy
=—-—(ec.5.1.3.5)

|y=0 2’5

Sustituyendo los valores de las ecuaciones 5.1.3.4.,y 5.1.3.5., en la ec. 5.1.3.2,, se tiene:

9 3 3
a5, 136+ [E) 26 1o-35%
Resolviendo el algebra, tenemos que:

6 3 2 4 4 6
izl B30 36 3@ 30 36 To -5
Integrando esta expresion, con respecto a y;
oo [3 (9) 5 (0) ~ 15 (0) + 55 (8) 4 55 () 3= ®)] =5 L

dx 14 8 12 20 20 28 2pd

Sumando los términos internos al paréntesis.

d<39 )_3;1
"~ 2p8

oo i \280

Separando variables:

as 140 u
dx 13 PUos
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sas = X0 H 4
13 PlUeo x

Integrando esta expresion, se tiene:

f&w—“o( a )fd
~ 13 \pue x

Para encontrar el valor de la constante de integracion, se necesita una condicién inicial de frontera para

el espesor de la capa limite hidrodindmica, como se muestra en la figura 5.1.3.3.

50

Fig. 5.1.3.3 Condcion inicial

6=0, enx=0

Sustituyendo esta condicidn en la ecuacidn anterior, se obtiene,
cp=0

Sustituyendo este valor se tiene:

280 4

5% =—
13 puoox

Multiplicando el segundo término de la igualdad por,

52 _ 280&(36)

13 pug,

62_280( u )
x2 13 \puex

Puesto que el nimero de Reynolds, se define como:

_ PUeoX
u

Re,
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La expresidn anterior se puede escribir;

280/ 1
= 1o
13 \Re,)”

La ecuacién 5.1.3.6, calcula el espesor de la capa frontera para cualquier distancia x, a partir de su inicio.
La misma ecuacion puede expresarse sin dimensiones, de acuerdo a la expresion siguiente;

5 4.64

B Re,

5

Donde Re,, es el nimero de Reynolds local, para cualquier distancia x, de la placa.

El esfuerzo cortante local en la interface placa fluido, estd dado por la ecuacion:

du
5= (i)

Entonces, sustituyendo en esta ecuacion el valor de la ec. 5.1.3.5., se tiene:

¥=0

du| SUn  (40.5135)
— =—— (ec.5.1.3.
dyl,., 26

Se tiene:

= (1)

Sustituyendo el valor de 8, obtenido en la ec. 5.1.3.6., en la ec. Anterior.

3 ( ) + Rey
s = 5 Wi | 4 64y
_ 3 ( ) 1 PUX
s =5 W)\ 4 6ax U
3 1 [puex
=3 (tteo) 4.64 | ux?
3 1 [pug
Ts = E(I’luoo) 464 | ux
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O bien,

pu’, 1
T, = 0.646 | —— — ] .. ec.5.1.3.7.
2 Re,

La ecuacion 5.1.3.7., expresa el esfuerzo de corte local en términos de la velocidad de corriente libre y el
numero de Reynolds local.

Por definicidn el coeficiente local de arrastre (Cf), llamado también coeficiente de friccion superficial es:

Ts

Cr=————.... .5.1.3.8.
I e ¢

Combinando las ecuaciones (5.1.3.7.) y (5.1.3.8.), la expresién final que se obtiene para el coeficiente de
friccion local es:

Si la placa completa tiene una capa frontera laminar sobre ella, el esfuerzo cortante superficial promedio
puede determinarse integrando todos los esfuerzos de corte locales dados en la ec. 5.1.3.7., a lo largo de
toda su longitud, asi:

1 L
Tsp = ZJ;, Todx

Cuyo resultado es:

pui\/ 1

En esta ecuacidn el nimero de Reynolds Re;j, estd basado en la longitud L, de la placa.

Y el coeficiente de arrastre promedio; se obtiene al sustituir el valor del esfuerzo cortante promedio Tsy
enec.5.1.3.8.

C 1292 5.1.3.11
= ec.o.1.o0.
T JRey

Ejemplo 5.1.3.1

Sobre una placa delgada fluye aire que esta a una temperatura de 27 °C con una velocidad de 2 m/s. La
placa tiene 3 m de largo y 1 m de ancho. a) Estime el maximo espesor de la capa frontera y b) La fuerza
necesaria para mantener la placa en la corriente de aire.

Solucion:
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Copo frontern ——

Snlé.r
Fs p

Fuerzo de orastre

Primero se evaltan las propiedades del fluido a la temperatura de corriente libre, enseguida se calcula el
nimero de Reynolds que asegura flujo laminar; por uUltimo se calcula el espesor maximo de la capa
frontera y la fuerza necesaria para mantener la placa en la corriente de aire.

Las propiedades del aire a la presion atmosférica y a la temperatura, T, = 27 + 273 = 300 K son:
p=11774 kg/m3
u=1983x10"5kg/m—s

Comprobando si el flujo es laminar:

pusl  (1.1774)(2)(3)

19832105 — 3.57 x 105 < 5x 10° Flujo laminar.

ReL =

a) Cdlculo del espesor maximo de la capa frontera:

464l (469)(3)
" JRe, V357x10°

=0.023m=23cm

b) Calculo de la fuerza de arrastre promedio.

_ 1202 (P4 (1 )—1292 (1.1774)@)° ( ! )—509 103 N/m?
fop = 2 J\Re,) 2 N /m”.

Fsp = 15, x 24 = (5.09 x107%) (2)(3)(1) = 3.06 x 1072 N.

Conveccion forzada en una placa plana en régimen laminar (Andlisis diferencial).

En el andlisis integral, consideramos que el volumen de control recorre todo el espesor de la capa
frontera en toda su longitud. En el andlisis diferencial se considera que el volumen de control elemental
de dimensiones dx, dy y dz, esta situado en el interior de la capa frontera; como se ilustra en la figuras
5.1.3.4.ay5.1.3.4.b.

Ademads, como en el caso integral, el fluido tiene propiedades fisicas y térmicas constantes y que la
direccion principal de flujo ocurre a lo largo del eje x, con u, como la velocidad de corriente libre; y que
el flujo es bidimensional. El objetivo del analisis, es el mismo que antes; es decir, determinar el espesor
de la capa frontera, el perfil de velocidades dentro de ella y el esfuerzo cortante en la superficie de la
placa.

Como se menciond anteriormente solo se hara el planteamiento de las ecuaciones y se presentaran los
resultados para compararlos con el método integral.
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o

o

Placa dei,

Fig. 5.1.3.4.0 Copa frontera v volumen de control

av w
1?+a—yd:1? W+ —dz

az
g | /a_'

dy

u
u— - U+ ——dx
dx

C c'

/| | 2
! — dx I—Drl/

v
Fig. 5.1.3.4.b Volumen de control dentro de lo copa frontera

Observando el volumen de control de la figura 5.1.3.2.b. la razén de flujos que entran al elemento son:
Cara ABCD

Mypcp = pudydz

Cara DCC'D’:

Mpcc'p’ = pvdxdz

Cara AA'DD’:

Myg'pp’ = pwdxdy =0

Por ser la componente w, de la velocidad igual a cero, para flujo bidimensional.
Asimismo, la razén de flujos que salen del volumen elemental, son:
Cara A'B'C'D’

Myrg'c'p’ = Mypcep + F (Mapcp)dx
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Myrgc'p’ = pudydz + %(pudydz)dx
Cara ABB'A":

Mapp'a’ = Mpce'p’ + oy (Mpeerpr)dy
Mypp'a’ = pvdxdz + aa_y (pvdxdz)dy
Cara ABB'A":

Mapp'a’ = Mpcc'p’ + E(mncc’p')dz =0
Mypg'a’ = pwdxdy + % (pwdxdy)dz = 0

Para el estado estacionario la razéon de flujos de entrada debe ser igual a la razén de flujos de salida; asi:

Mapcp + Mpee'p’ +0 = Myrprerp + Myppryr +0
0 0
pudydz + pvdxdz = pudydz + Ep (pudydz)dx + pvdxdz + @ (pvdxdz)dy

0 0
Ep (pudydz)dx + @ (pvdxdz)dy = 0

Dividiendo entre dxdydz, la ecuacidn anterior; se obtiene:

0 (ow) + (o) = 0
axpu ayp”_

Para un fluido incompresible (p = Cte), y la ecuacidon anterior se transforma en:

du 61)_

—+—=0... Ec.51.3.12
dx + ay ¢

La ecuacién 5.1.3.12, se denomina ecuacion diferencial de continuidad, de la capa frontera laminar.

Analizando nuevamente el volumen de control elemental respecto a las fuerzas que actian sobre él, se
tiene que existen fuerzas de presion y cortantes en las caras.

Ademas estas deben ser igual a la cantidad de movimiento del volumen de control. Es decir;

n

Fi,x = (Mom)salida,x - (Mom)entrada,x = (mv)salida,x - (mv)entrada,x v €CA

i=1

La ecuacién anterior, afirma que la direccion principal del flujo ocurre a lo largo del eje x. En la figura
5.1.3.4.c, se muestran las fuerzas externas de presién, que actian en las caras del volumen de control.
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[X

S T—

Fig. 5.1.3.4.c Fuerzas de presion externas

Cara ABCD:
E,x =pdydz ... ec.a

Cara A'B'C'D’:
0
Fp,(x+ax) = — [Fp.x + ox (Fp,x)dx]

0
Fp (x+dx) = — [pdydz + a(pdydz)dx] ....ec.b

Note que la fuerza de presidn externa que actta sobre la cara A’B'C’'D’, es negativa, con el propdsito de
conservar el equilibrio.

En las demas caras no existen fuerzas de presion debido a que flujo solo ocurre en direccion x.

Las fuerzas cortantes que actudan sobre el volumen de control pueden calcularse a partir del esfuerzo
cortante viscoso expresado por la ecuacion:

_ <6u+6v)
tyx = K dy O0x

Esta ecuacidn, es valida para el caso bidimensional, y el subindice y, indica la direccién de la normal a la
superficie sobre la cual actua el esfuerzo cortante Ty, €l subindice x, especifica la direccién del esfuerzo
cortante. Asi que, Tyx €S el esfuerzo cortante en la direccién x, actuando sobre la superficie normal a la

direccién y.

Puesto que el movimiento del fluido se efectla principalmente en la direccién x, entonces la componente
de la velocidad u, serd mas significativa que la componente de la velocidad v. Adn mas, puesto que la
capa frontera es muy delgada, las derivadas parciales con respecto a y, seran en general mds grandes que
las derivadas con respecto a x. Por lo tanto, ésta derivada puede despreciarse, de tal modo que la
ecuacion anterior puede escribirse:

du
Tyx = u (@)

e —
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Nuevamente, y tomando en cuenta las consideraciones anteriores, se desprecian las fuerzas cortantes
viscosas en las caras ABCD y A'B'C’'D’. M3s aun, por la naturaleza bidimensional del problema las fuerzas
cortantes en las caras BB'C'C y AA'D'D, tampoco existen.

Entonces solo existen las fuerzas cortantes en las caras inferior DCC'D’, y superior ABB'A’, del volumen
de control como se muestra en la figura 5.1.3.4.d.

B B'
Fo ty+ey)
e L
A A
dy
C 'l
Fs.!}'r /‘l
—
dz
b  dx _“/
Fig. 5.1.3.4.d Fuerzas cortantes viscosas actuando en las caras del V.C

Recordando que la fuerza cortante es igual al producto del esfuerzo cortante 7,,, por el area sobre la cual

actua la fuerza cortante; se tiene que:
Cara DCCD'":

F, = —Ty,dxdz

O bien,

du

F,=—-u <@) dxdz ......ec.c

Cara ABB'A":
0
Fs(y+ay) = — [Fs,y + @ (Fsy)] dy
du 0 du
Fs(ysay) = — {—u (—) dxdz + — [—u (—) dxdz]} dy .....ec.d

dy dy dy

Puesto que las expresiones a, b, ¢, d; corresponden a las fuerzas externas que actian en la direccién x,
sobre el volumen de control, el miembro izquierdo de la ecuacién A, puede escribirse como:

F.. =pdyd dyd +a(dd)d] (au)dd { (au)dd+a[ (au)dd]}d
D Fux =pdydz —|pdydz + o= (pdydz)dx| - u(3-) dxdz = {-u (57 ) drdz + | ~u(37) dudz|fdy

n
=1

Asi,
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zn:F— 9 (pdydz)d +6[(au>dd]d
ix = = 5 (pdydz)dx ay |45, 4xdz| v

i=1
Arreglando la expresion:

= 0%u
Zle [ +u<ay >] dxdydz ......ec.B

i=

En seguida, discutiremos la razén neta de la cantidad de momento a través del volumen de control. De

nuevo, solo estamos interesados en que el movimiento del flujo en direccién x, por lo tanto debemos

considerar aquellas caras del volumen de control donde haya flujo; y donde la velocidad de las particulas

del fluido tengan componentes.

En la figura 5.1.3.4.e, se ilustran las caras en las cuales existen flujos de particulas y la velocidad tiene

componentes.
{MU;W Ji.-a G’
B T B
A A
dy
{M::Jl:Jx_""*' * !rM:arl:.’x.l.-l:A
f —
ra n
/ | dz
o S— dx —U/
fMu.'r: j','
Fig. 5.1.3 4 ¢ Momentos actuandoe en las caras del V.C
Cara ABCD:

(Mom)x = (pudydz)u = pu’dydz

Cara A'B'C'D'":

(M, )x+dx = (M om) + [(Mom) ]dx —puzdde+—(pu2dydz)dx

Cara DCC'D’:

(Mom)y = (pvdxdz)u = puvdxdz

Note que en esta expresion el flujo entra en la cara inferior, pero se desplaza en direccion x, es decir, en

la direccidn de la componente de la velocidad u.

Cara ABB'A’:
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. . dr,. 0
(Mom)y+dy = (Mom)y + E [(Mom)y] dy = puvdxdz + @ (puvdxdz)dy
Ahora el miembro derecho de la ecuacidn A, puede expresarse como:
(Mom)salida,x N (Mom)entrada,x = [(Mom)x+dx+(Mom)y+dy] B [(Mom)x + (Mom)y]
O bien;
. . a a
(Mom)sa“da'x - (Mom)entmdax = [puzdydz +o (pu?dydz)dx + puvdxdz + a3 (puvdxdz)dy] — [pu?dydz + puvdxdz]
Eliminando términos y factorizando, la expresidén queda:
(Mom) = (Mym) —i( u?d dz)dx+i( uvdxdz)dy = i( u2)+i( uv) | dxdydz
OMJsalida,x oMmJentradax ~ Px p y dy p y= dx p dy p Y

Asi, la ecuacion diferencial de momentos para la capa frontera laminar, queda determinada por la
siguiente expresion.

: , 0 d
(Mom)salida,x - (Mom)entrada,x = |ox (pu?) + 3y (puv)] dxdydz ........ec.C

Sustituyendo los valores de las ecuaciones B, y C en la ecuacidn A, se obtiene:
0%u d ) 0
% +u a_yz dxdydz = [a (pu®) + @ (puv)] dxdydz

Dividiendo entre dxdydz, toda la expresidn anterior; se tiene:

op o’u\]l r0 d
[— o TH (aTZ)] = [a (pu?) + X (puv)]

Para un fluido incompresible (p = Cte), y la ecuacidn anterior se transforma en;

6p+ 0%u
ax " H dy?

10p p(0*u\] [0 0
oo (o) e )

Efectuando la diferenciacidn, se tiene:

16)10+ o*u\| _ (au)+ ((’)u)_l_ (c’)v)_l_ (au)
p Ox v dy? —H\ox) THGx) T dy v dy

1ap+ o*u\| _ (6u+6v>+[ (6u>+ (6u>]
p ox v dy? ~ "\ox oy “ox) TV dy

Pero, la ecuacién de continuidad (ec.5.1.3.12), afirma que el término:

= o[t + aa—y(uv>]

du 617_

a‘l—@—o
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Asi que la ecuacién anterior se convierte en:

10p N d%u [ <6u> N (au)]
——+v|=—]||=|ul=—)+v|—
p 0x dy? dx oy
Si no existen gradientes de presién en el flujo fuera de la capa frontera, es de suponer que tampoco lo
habra dentro de ella, asi que el término;

op

a—O

Y la ecuacidn se convierte en:

R ——
u ox v ay =V ayz tre e e e €C€.0.1.0.10.

La ecuacién 5.1.3.13, se denomina ecuacion diferencial de momento o cantidad de movimiento, de la

capa frontera laminar.

Para encontrar la distribucién de velocidades lograda en el método integral, las ecuaciones de
continuidad y de momento (ecuaciones 5.1.3.1 y 5.1.3.2), deben resolverse simultdneamente. Sin
embargo, estas son ecuaciones diferenciales parciales no lineales y requieren de las siguientes
condiciones de frontera.

u=0, y v=0 eny=0
UD Uy, Yy V=0 eny—-o

Blasius un estudiante de Prandtl, fue el primero que resolvié las dos ecuaciones diferenciales parciales no
lineales; empleando un ingenioso cambio de variables, transformando las dos ecuaciones en una sola
ecuacion diferencial ordinaria. El valor encontrado para el espesor de la capa frontera es:

4.64x
S5 =

v Rey

Ademas el esfuerzo cortante local de la superficie T, se obtiene con la siguiente expresion:

( ec.5.1.3.14)

pu 1
s = .664 T E ( ec. 51315)
x

El esfuerzo cortante promedio en la superficie esta dado por:

pui\/ 1
Tsp = 1.328 T (R_EL) (ec. 51316)

El coeficiente de arrastre local es:
C. - 0.646
4 +/ Rey

El coeficiente de arrastre promedio esta dado por:

(ec.5.1.3.17)
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c 1328
Tv JRey,

Estos valores difieren muy poco de los obtenidos por el método integral de Von Karman.

(ec.5.1.3.18)

Conveccion forzada en una placa plana en régimen laminar (Capa limite térmica).

Retomando de nuevo el método integral de Von Karman, en la discusion de flujo sobre una
placa plana (seccion 5.1.2) se mencioné el concepto de capa limite hidrodindmica. Ahora bien,
si prestamos atencidn al anadlisis de transferencia de calor entre una placa y un fluido que fluye
sobre la misma; es necesario introducir el concepto de una capa frontera térmica como la
especificada en la misma seccion.

Consideremos que la temperatura del fluido cambia de T (temperatura de la superficie de la
placa) a la temperatura de corriente libre T, al moverse el fluido alejdndose de la superficie de
la placa.

Asi pues, podemos imaginar una capa delgada de espesor §;, llamada capa frontera térmica,
como la mostrada en la figura 5.1.2. En forma semejante a la capa frontera hidrodinamica (Fig.
5.1.2.1), el espesor de la capa frontera térmica es igual a cero en el extremo donde entra el
fluido y crece conforme avanza la corriente abajo sobre la placa.

El problema consiste en determinar el coeficiente de transferencia de calor h, mediante la
aplicacion del principio de la conservacion de energia a un volumen de control. Para ello, se
requiere tener en cuenta las siguientes consideraciones.

v Se selecciona un volumen de control que abarque por completo el espesor 8;, de la capa frontera
y cuya longitud se representa por un diferencial Ax, en sentido de la corriente. Se aplican los
principios de conservacién de energia con el fin de generar ecuaciones integrales.

v" Se supone que la temperatura 8, del fluido dentro de la capa frontera, se puede representar en
forma de un polinomio en funcidn de la variable y.

v" Se determinan los coeficientes del polinomio de acuerdo a las condiciones que satisfacen al perfil
de temperaturas en la superficie de la placa y en el lado de la capa frontera.

v' Se sustituye el perfil de temperatura polinomial en la ecuacién integral de energia y se resuelve
para encontrar el espesor de la capa frontera 67.

v" En seguida, se encuentra la relacién entre la capa frontera hidrodindmica y la capa frontera
térmica sobre la placa utilizando el perfil polinomial.

v" Por ultimo se determina el nimero de Nusselt local y el promedio sobre la placa en funcién del
coeficiente de pelicula o coeficiente de transferencia de calor.

Solo por esta vez, considere el volumen de control mostrado en la figura 5.1.3.5, aplicando sobre este
elemento el principio de conservacidn de la energia; se tiene que, para el estado estacionario, la energia
gue entra es igual a la energia que sale del volumen de control.
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~
E, —— ¢ bz
B : T ——E3
dy
Ep — 1%
zJ_ _________ -
al”” D
|
H—ﬂ-x _
Kixd i
g, =—Kixdz—
¥ ﬂ}l' yeo
Fig. 5.1.3.5 Balonce de energioen el V. C.

En la parte superior de la capa frontera entra cierta cantidad de energia, asociada con el flujo masico de
corriente libre del fluido, asi:

E; = MoHe

En esta expresion H,, representa la entalpia total del flujo; definida como la suma de la energia interna,
cinética y potencial de las particulas.

En la cara AB, considerando Az = 1, entra al volumen de control:

¢
E, = f puHdyAz
0 x

En la cara €D, considerando Az = 1, sale del volumen de control:

¢
E; =f puHdyAz
0

x+dx

Por ultimo, en la cara AD, existe una cierta transferencia de calor por conduccién de la superficie de la
placa, hacia las particulas del fluido adheridas a ella, es decir:

KAxA 6T|
qs = —KAxAz—
N ay =0

El signo negativo lo impone la primera ley de la termodinamica, e implica que la placa cede calor al fluido.
Un balance de energia en el volumen de control muestra que:

Ei+E;+qs=E3

Es—E1 —E; = q;s

Sustituyendo estos valores, se tiene:

aT
—MeHy = —KAxAza—

x y y=0

8¢
- j puHdyAz
0

8¢
J puHdyAz
0

x+dx
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Puesto que:

Moo zf pudyBz|ypx _f pudyAz|,
0 0

Sustituyendo este valor en la ecuacién anterior, se obtiene:

¢ ¢ [ 6t 8¢ aoT

f puHdyAz — f puHdyAz| — f PUAYAZ|yipy — f pudyAzlx] H, = —KAxAz—|

0 x+dx 0 x 70 0 dy y=0
¢ ¢ [ 6t ¢ aoT

f puHdyAz —f puHdyAz| — f PUH o AYAZ| o px —f puHoodyAzlx] = —KAxAz—|

0 x+dx 0 x 70 0 dy y=0

Dividiendo la ecuaciéon entre AxAz,

S¢ _ 8¢ 1) s
Iy 'Dquy|x+dx X pqu)/|x _ Jo PuHodYlesax — Jy ‘Putendyly = —Ka_T|
Ax Ax ayl,_g

En el limite cuando Ax —» 0

dfst d (% oT
— puHdy — —f puH,dy = —K—|
x Jy dx J, dy y=0

Para un fluido incompresible (p = Cte), y la ecuacién anterior queda:

d &(H Ho,)ud e
— _oou - — K —
%), y .,

Pero,

H—Hy = Cy(T — T)

pgf5tCP(T — To)udy = —Ka—T
xJo dy y=0
d 6t(Too —Tudy = M oT

xJ, pCp Oy =0
Donde:

K

E = a = difusividad del fluido.
d 6t(Too —Tudy = aa—T

X Jo ayl,—o

Mediante un cabio de variable:

0=T-T,
O = Top — T
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Y la ecuacion anterior se convierte en;

d (%
af (B —Oudy=a—| ... ec. 5.1.3.19
0

La ecuacién 5.1.3.3.1, se denomina ecuacion integral de energia de la capa frontera.

En la figura 5.1.3.3.2, se ilustra el perfil de temperaturas supuesto, representado en forma de un
polinomio en funcidn de y, siendo el valor de la capa limite §;, constante.

ei —A+B (%) +C (%)2 4D (%/)3 e n.€C.5.1.3.20
>
X 5 St
Y i

Fig. 5.1.3.6 Perfil de temperoturas en lo capa frontero

Este polinomio debe resolverse con las siguientes condiciones en la superficie de la placa, y en el lado de
la capa frontera:

6=0 eny=0 (1)

0=0, eny=6 (2)

deo
@=O, eny =6 (3)
d?o
d_yz=0' eny=0 (4

Un procedimiento igual al empleado en el perfil de velocidades de la capa frontera, permite encontrar el
valor de las constantes A, B, Cy D, de la ecuacion 5.1.3.20.

A=0
B =3/2
C=0

D=-1/2

Sustituyendo el valor de las constantes en la misma ecuacién se obtiene:
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0 3y 1/y\3
= E(a_t) _ E(a_t) .ec.5.1321

La ec. 5.1.3.21, se denomina perfil temperatura de la capa frontera térmica.

Despejando 0, y derivando con respecto a y, al evaluar la derivada en y = 0; se tiene:

ec.5.1.3.23

Sustituyendo las ecuaciones 5.1.3.21, 5.1.3.22 y 5.1.3.23 en la ecuacién 5.1.3.19, se tiene:

[ om0 3O P B O -3 Py - 32

Factorizando;

e GEONOREIEEE

Resolviendo el dlgebra;

513 y? y* 3/ y* 1/ y® 3a
J _ ___ “als s o R e A e dy =5—
“ dx 6t6 5t5 4\65,°5 4\5,°53 28;

Integrando:

d[35t 16% 962 36 368 168 3a

|25 "85 125 —t, -t -7

25 86° 1206 20531205 286%| 28,

Multiplicando ambos miembros de la ecuacion por (6/6):

d[362 16t 96 36 38 15/|6_3 «a
45 8583 128 2083 2008 2863

dx Sz_at@

Haciendo,

Yy = E
Se tiene:

_[_2_1 4323 4.3, _i s=-%
o g Y T g t e T s ~2y6
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Sumando los términos que estan dentro del paréntesis, se tiene:

d[3 2+(3 1 1) 4]5_3a
Yolux 20 "\20 "8 28)V [1° T 2ys

3 ] 3a
T 2y6

d[3 24 i s
Yo 1207 T 2807

Suponiendo que la capa frontera térmica es menor que la capa frontera hidrodindmica 6; <6, y
definiendo y, como el cociente que resulta de dividir ambas capas; se tiene.

—6t<1
Y=1

Es evidente que:
3 3
—y2»» —yt
207 280"

Por lo tanto, la ecuacidn anterior se convierte en:

d a

2
0o o =10—
u dx[y o] Oy8

Después de derivar el producto (¥26) respecto de x, se obtiene:

,dé dy a

folo) dy a
329 2y, 220 a0 %
4 <5dx)+2(6 )y dx 1Ou

[o0]

Recordando que en el analisis para la capa limite hidrodinamica, se obtuvieron los siguientes resultados:

as 140 pu
dx 13 pue

_ 280 px

5% =—
13 puy

Se sustituyen estos valores en la ecuacién anterior, y se obtiene;

140 u 3 280 ux dy a
R z(——) 2V _ 102
(13 pum)y + 13 puy 14 dx U

Factorizando:

140 u 3 dy a
|y + 4 | = 10-=
13 puy [y oy dx Ueo
dy 13 «a 13 «a
34 4xy?—=—-Fc=——
VY T 14 B 1
P

Donde v, es la viscosidad cinematica del fluido incompresible.
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d 13 «
z_V) =2 .. ec51324
dx

3 4( = .
ye Ay 14 (v)

Notando que la derivada de;

d(y3 d
&) _ 32 Y
dx dx

Despejando;
4y _1d0?)
dx 3 dx

Sustituyendo este valor en la ec. 5.1.3.24, se obtiene:

4xd(y?®) 13 a
3 dx 14 (v)

3

Esta es una ecuacién diferencial ordinaria, lineal no homogénea en y3, cuya solucion, empleando el factor
de integracion I = x3/4, es:

13 «
S=Cx 3 —— ... .5.1.3.25
Y X + 12 () ec

Donde C, es una constante de integracién. La constante de integracidon puede determinarse a partir de la
condicidn inicial de frontera:

6
y=g—>oo, en x -0

Esta condicidn se ilustra en la figura 5.1.3.7, en la cual se supone que la capa frontera térmica inicia una
distancia x , después de la capa frontera hidrodindmica.

En la figura se observa que cuando x = x,, entonces;

X

/'xa=

F4 A
Fig. 5.1.3.7 Condicidn inicial de frontera

S
= — = O
Y=3%
Sustituyendo esta condicidn en la ecuacién 5.1.3.25, se obtiene:
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13«
0=Cxy3/*+——
%o 14v
13«
C=——""Zx,3/4
12y (™)

Sustituyendo el valor de C, en la ecuacién 5.1.3.3.7, la ecuacién toma la forma;

13« 13 «a
3 ——__~ 3/4\,—3/4 . _— __
Y 12y NS

Entonces:

13a /xg\3/* 13 «
: (3

T Ty JETIO))

Factorizando;

13 3/4
P o6

Pero:
a kp k 1 1
TR CTI
k
Donde:
. CpH
P. = Numero de Prandtl = K

Asi, la ecuacidén anterior se convierte:

5, 2131 Xgy 3/4
Y—E—Jﬁzl‘(ﬂ ]

ﬁ)3/4 1/3
x

B _
y=§=0.975Pr 1/3[1—(

Sin embargo, ambas capas inician al mismo tiempo en el extremo principal de la placa asi, x, = 0 como

se ilustra en la figura 5.1.3.8.

)
y 8
|

/Xﬂ::{}
F4

Fig. 5.1.3.8 Condicign de frontero cuando ambas copas inician al mismo tiempo en &l
extremo principol de la ploco
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Y por lo tanto la ecuacion anterior se convierte en:

B _
y = Et =0975P % ... ec.5.1.3.26

Ahora bien, sabemos que en la interface placa fluido, el calor por conduccién es igual al calor por
conveccidn a cualquier distancia x, desde el extremo principal de la placa, entonces:

_ kAaT‘ = hA(T, — T,)
qx_ axy:O_ X S oo

Despejando h,;
2
h, = — =0 5.1.3.27
e ec.5.1.3.

Donde, h, es el coeficiente de transferencia de calor local para cualquier distancia x, de la placa.
Sustituyendo los valores de las ecuaciones 5.1.3.21y 5.1.3.22 en la ecuacidn 5.1.3.27; se obtiene:

(@) (=5

Ty — Tw

h, =

Dado que:

B _
y= §= 0.975 P13

4.64x

6= = 4.64xRe,;1/2
+ Rey
Entonces;

5 =8 = 09755 /° (4.64x Re;"/*)

Sustituyendo el valor de §;, en la ecuacion 5.1.3.28, la ecuacidn se transforma en:

3 k
ha = (E) -1/3 ~1/2
0.975P""* (4.64 xRe; "/?)

O bien;
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k
h, = 0.331;Re;/2Pr1/3 ev.. €0.5.13.29

La ecuacidn 5.1.3.3.11, calcula el coeficiente de transferencia de calor local a cualquier distancia x, a lo
largo de la placa en régimen laminar.

Definiendo el Numero de Nusselt local, como:

h,x
Nu, = % oo €C.5.1.3.30

De la ecuacion 5.1.3.3.11, se obtiene:

Nu, = 0.331 Re’/*P? .. ... ec.5.1.331

La ecuacién 5.1.3.31, calcula el nimero de Nusselt local, a lo largo de la placa.

Sin embargo, en la practica es mejor conocer un coeficiente de transferencia de calor promedio, a lo largo
de toda la placa; para ello es necesario integrar todos los coeficientes locales de pelicula, ec. 5.1.3.28,
desde el inicio hasta el final de la placa.

La figura 5.1.3.9, muestra el comportamiento de la ecuacién 5.1.3.28 y el valor del coeficiente de
transferencia de calor promedio para la placa.

De la figura se tiene que el area del rectangulo, ilustra el valor del coeficiente promedio de transferencia
de calor, es decir la integral evaluada desde cero hasta L, asi:

_ L
AL = f h.dx
0

0

r—
e

Fig. 5.1.3.9 Coeficiente promedio de T.C.

Sustituyendo el valor de h,, se tiene:

e —
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_ 1t k 1/2 ,1/3
h=zf 0331—Re,"*R " dx
0

Integrando respecto de x, se tiene:

_ 1 (k k (pusx\1/2
h:—f 0.331—(’)T) PY3ax
0

_0.331kPY3 jpu /2 (L
h= r (p ) f(x)_l/zdx
L u 0

=
I

0.331kP}"? (puoo

1/2 1/2
T u)(ZL)

k
h=2 [0.3312(ReL)1/2Pr1/3] = 2hy|x=1

_ k
h = 0.662 (Z) Re,\/?PY? ... ec.5.1.3.32

La ecuacién 5.1.3.3.14, calcula el coeficiente promedio de transferencia de calor a lo largo de la placa.

Entonces el nimero de Nusselt promedio, queda definido por la expresion:

=|
I
B

u

= 0.662 Re,V/?P!® ..., ec.5.1.3.33

Las propiedades del fluido se evaltdan a la temperatura de pelicula, dada por la expresidn siguiente;

Ts + Toy

Ejemplo 5.1.3.2

Aire a 20 °C y a la presidén atmosférica, con una velocidad de 1.5 m/s; fluye sobre una placa plana que

tiene 30 cm de largo por 30 cm de ancho, con una temperatura superficial de 50 °C.

a) Para una distancia x = 15 c¢m, calcule el valor de las capas frontera limite y térmica y el

coeficiente local de transferencia de calor.

b) Calcule el flujo de calor transferido al aire, en la primera mitad de la placa.

c) Determine el flujo de calor total transferido de la placa al aire.

Datos: T
Ty = 20°C Yoo, oo
T, = 50°C J—
U = 1.5m/s -
[=03m .
a=03m :

L=30¢cm
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En las tablas para el aire a la presion de 1 atmdsfera y a una temperatura de pelicula Tf, se determinan
las propiedades del fluido.

_ Ty+Tw 50420
T T2

=35°C
v = 1.655x10"°> m?/s

k =0.02625 W/m? — K

P. = 0.7268

Prevalecen condiciones de estado estacionario y se calcula el nimero de Reynolds para toda la longitud
de la placa para comprobar si el flujo es laminar. Después se calcula el Reynolds para los 15 cm de
longitud de la placa.

a).
u,L  (1.5)(0.3)

Re, = -2~ = = 27,190.
‘L 1655105 27119033
uex  (1.5)(0.15)
Rex === = Tossx10s 130916
464x (4.64)(0.15
= _ (4600015 =5.97x10"3 m.

~ JRe, /13,595.16

5 E
y = 5 = 0.975P. 3= 0.975( = 1.085

1
3\/0.7268)
8, =6, = (1.085)(5.97x1073) = 6.48x1073 m.

3k 3 (0.02625)

=—_—=_——""""7 6076 W/m?—-K
* =25, 2(648x1073) /m

Note que el coeficiente local de transferencia de calor también se puede calcular con la expresion:
h, = 0.331§Re;/2PT1/3 =0.331 (%16525) (13,595.16)1/2(0.7268)/3 = 6.076 W/m? — K
b).

h = 2hy|ye015 = 2(6.076) = 12.145 W /m? — K

q = hA(T, — T,,) = 12.145(0.15)(0.30)(50 — 20) = 16.4 W

c).
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__  hL
Nu, == 0.662Re;’*PM? = 0.662(27,190.33)1/2(0.7268)/3 = 98.145

— Nuk (98.145)(0.02625
h= LL _ ¢ 3;0 ) _g59 W/m? — K

q = hA(T; — T.,) = 8.59(0.30)(0.30)(50 — 20) = 23.187 W

Note que mas de la mitad del calor se transfiere en la primera mitad de la placa, debido a que al principio
del proceso existe una mayor diferencia de temperatura entre la superficie de la placa caliente y el fluido
frio.

Conveccion forzada en una placa plana en régimen laminar (Capa frontera térmica).
Esta seccidn tratara el estudio de la capa frontera térmica por el método del andlisis de diferencial, sin

embargo, como se hizo con la capa frontera hidrodinamica, solo se hard el planteamiento de las
ecuaciones diferenciales y se daran los resultados.

En la figura 5.1.3.10, se muestran las caras que transportan energia dentro y fuera del volumen de
control, de tal modo que se pueda aplicar el principio de conservacion de energia en el V.C.

Cara ABCD: Entra energia, por conveccion.
E, = puHdydz

Cara A'B'C’'D': Sale energia por conveccidn.

0
E, = puHdydz + Ep (puHdydz)dx

Cara DD'C'C: Entra energia, por conveccion.

g 1 g
'-’.‘.‘:‘;F
A A'
dy
EI —_— et ‘ E.r‘.'
C "
E; /
t
‘ iz
1
S l dx | —ﬂt/
W3 e,
Fig. 5.1.3.10 Balance de energia pora & V.C. andiisis diferencial
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Cara AA'B’'B: Sale energia, por conveccion.
d
E, = pvHdxdz + @ (pvHdxdz)dy

Note que en la cara DD'C'C también entra calor por conduccién; asi:

Cara DD'C'C: : Entra energia, por conduccién.

- k(aT)d d
q= % xdz

Cara AA'B'B: Sale energia, por conduccion.

= k(aT)d dz+ 2 [ k(aT)d d ]d
q— ay xXaz ay ay xXaz y

Ademas, en el volumen de control existe trabajo que es realizado por el volumen de control sobre el
fluido, como se ilustra en la cara DD'C'C, mientras que el fluido realiza trabajo sobre el volumen de

control a través de la cara AA'B'B.

Este trabajo se debe a las fuerzas viscosas que actudan en las cuatro caras del volumen de control, sin
embargo, el trabajo es las caras ABCD,y A'B'C'D’, es insignificante con respecto a las otras dos caras.

La razén de trabajo debido a las fuerzas viscosas sobre cualquier cara, es igual al producto de la
viscosidad del fluido por el esfuerzo cortante, y por el drea de la cara en cuestion y la componente de la

velocidad que actua en la direccion del esfuerzo cortante.

Entonces como se ilustra en la figura, el trabajo realizado por o sobre el volumen de control es:

Cara DD'C'C: : El volumen de control realiza trabajo sobre el fluido.

Ju
w3 =U (@) (w)dxdz

Cara AA'B’'B: : El fluido realiza trabajo volumen de control.

Wy=u (g—;) (w)dxdz + ;_y [y (g—;) (w) dxdz] dy

Ahora, el principio de conservacidn de la energia para condiciones de estado estacionario, establece que:
Energia que entra al volumen de control = Energia que sale del columen de control

Es decir:

Ey+E3+qc;+wy=E; +E4+qc, +W3

Sustituyendo los valores apropiados para las diferentes energias que entran y salen del volumen de
control y simplificando términos, se tiene:

TRANSFERENCIA DE CALOR Pagina 188



INSTITUTO TECNOLOGICO DE MERIDA TNM

s oS- )] -

Para un fluido incompresible, con propiedades fisicas y térmicas constantes la ecuacién anterior se
convierte en:

(wH) + (H)— 62T+ 6( au)
pa Wi TPe, W ayz " Hay\"ay

Observe que el ultimo término, que aparece en el miembro derecho de la ecuacién anterior, es el Gnico
gue no contiene a la temperatura. Este término representa el trabajo neto por unidad de tiempo
realizado por las fuerzas de friccidn o de corte, que actian sobre el volumen de control. Este término
puede expandirse en la siguiente forma:

6( au)_
Hoy\"ay) =

Al analizar esta expansion, los dos términos de la derecha pueden despreciarse, puesto que el primero
corresponde a la disipacidn viscosa, que contribuye a la conversion de la energia cinética del fluido a
energia térmica.

<6u)2+ ( )azu

A velocidades transdnicas y supersdnicas la disipacién viscosa contribuye fuertemente a la ecuacién de
energia, sin embargo a velocidades bajas resulta insignificante. El segundo término balancea los cambios
de energia cinética y potencial, que no fueron incluidos en nuestro analisis, por consiguiente también
puede despreciarse. Asi, la ecuacidn anterior se transforma en:

O cutty 4 2oy < K (2T
ox ayv ~ p\ay?

Derivando esta expresion, tenemos:
(E)H) o H <6u) (aH) i H (av) _k 0°T
dx ox oy dy)  p\ay?
O bien;
(OH) N (GH) H <6u N av) _kforT
ax) T oy ax dy) p\dy?
Puesto que:

6u dv
=0 ( ec.de continuidad.)
ax ay

Y ademas;
dH = deT

La ecuacidn se convierte en:

((’)T)+ (E)T)_ k (0°T
“ox) Y oy _pcp dy?
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()4 0(Z) = a(ZD).... ecs13s
u Ox v ay =a ayz ees €C.0.1.0.

Donde a, es la difusividad de fluido. La ecuacién 5.1.3.34, se denomina ecuacion de la energia para la
capa frontera térmica de un fluido incompresible.

Esta ecuacidn para ser resuelta, necesita de las siguientes condiciones de frontera:
T=T,, en y=0
T—->Ty,, en y—0

Ademads como se ha visto con anterioridad;

Ju OJv
—+—=0 (ec.de continuidad).
dx Jdy
(6u> N (au) _ [(0%u (ec.d to)
u(s—)+v 5 =y 57 ec.de momento).

Ambas ecuaciones sujetas a las condiciones de frontera siguientes:
u=20, y v=0 eny=0
U> Uy, Y v=0 eny->oo

Al resolverse la ecuacion de energia con sus condiciones de frontera, junto con las ecuaciones de
continuidad y momento sujetas a sus respectivas condiciones de frontera, se obtiene el perfil de
temperatura.

En este punto se recuerda que la solucién de estas ecuaciones es muy complicada y laboriosa, para poder
llegar a la determinacidon del coeficiente de transferencia de calor local y el promedio. Asi que, solo se
presentan los resultados.

T

k
h, = 0.332 <;) Rer?p!? ... ec.5.1.3.35

_ k
h = 0.664 (;) Re;*R!? ... ec.5.1.3.36

Y las expresiones del nimero de Nusselt local y promedio son:

h,x
Nuy = —— = 0.332Rel/*p!3 . . ec.5.1.3.37
— hL
Ny == 0.332Re;/*P}? ..... ec.5.1.3.38
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Si comparamos los resultados del método integral con los del método diferencial, la diferencia
entre ellos, no es significativa; por lo tanto, el método integral (Von Karman) resulta ser mas
atractivo, por su sencillez en el desarrollo del proceso.

Ejemplo 5.1.3.3

En un tunel sopla aire a la presidn atmosférica y a 15 °C, y pasa sobre una placa plana que se alinea
paralela en direccidon del flujo a 5 m/s. La temperatura de la placa es de 45 °C y su longitud es de 1 m en
la direccion del flujo, y 1 m de ancho. ¢Cual es la razén de transferencia de calor desde la placa hacia el
aire?

Solucién:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, la placa solo esta expuesta al flujo en la parte superior; de
tal suerte que pierde calor solo en la parte de arriba. Para calcular la razén de transferencia de calor, es
necesario calcular el valor del coeficiente de pelicula entre la superficie de la placa y el fluido y enseguida

aplicar la ley de Newton de enfriamiento.

Los datos son:

P =1atm.
To =15°C
Up =5m/s
T, =45°C
Le=L=1m
a=1m

En la tabla A-15 del apéndice 1, se tiene para una temperatura de pelicula:

Tg+ T, 45+15
= =5 = 30°C
p =1.164 kg/m3
u=1872x10"5kg/m—s
v=1.608x10"% m?/s
k =0.02588 W /m — K
P, =0.7282

Calculo del numero de Reynolds, para comprobar el flujo.

pusl u,L  (5)(1)
" v 1.608x 1075

Re; = = 310,945 < 500,000 Flujo laminar.
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_ k 0.02588
h = 0.664 (Z) Re;* P!® = 0.664 (T) (310,945)%/2(0.7282)/3 = 8.62 W/m? — K

q = RA(T, — T.,) = 8.62(1 x1)(45 — 15) = 258.6 W

Ejemplo 5.1.3.4

Fluye agua a 15 °C sobre una placa plana a una velocidad de corriente libre de 0.4 m/s. La placa tiene 30
cm de largo y 60 cm de ancho, y se mantiene a 95 °C. Determine la cantidad de calor que aleja el agua
por minuto.

Solucion:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, la placa solo esta expuesta al flujo en la parte superior; de
tal suerte que pierde calor solo en la parte de arriba. Para calcular la razén de transferencia de calor, es
necesario calcular el valor del coeficiente de pelicula entre la superficie de la placa y el fluido y enseguida
aplicar la ley de Newton de enfriamiento.

Los datos son:

P, = 1.7051 kPa.

Tw =15°C

Up = 0.4m/s

T, =95°C
L.=L=03m
a=060m

En la tabla A-9 del apéndice 1, se tiene para una temperatura de pelicula:

_ To+Tw 95+15
FT T

=110°C

p =985.2 kg/m3

u=0504x10"3kg/m—s

v=15.116x10"7 m?/s

k=0649 W/m—-K

P. =3.25

Calculo del nimero de Reynolds, para comprobar el flujo.

puol uel  (0.4)(0.30)
" vy 5.116x1077

Re; = = 234,558.3 < 500,000 Flujo laminar.
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_ k 0.649
h = 0.664 (Z) Re;* P!® = 0.664 (ﬁ) (234,558.3)1/2(3.25)/3 = 1030.5 W/m? — K

q = RA(T, — T.,) = 1030.5(0.30 x0.60)(95 — 15) = 14,839 w = 890.35 kJ /min.

Conveccion forzada en una placa plana en régimen turbulento.

Los resultados obtenidos en una placa plana para las capas hidrodindmica y térmica, mediante el
método de Von Karman, para los nimeros de Nusselt local y promedio, en la capa frontera
laminar; concuerdan muy bien con los datos experimentales obtenidos por otros investigadores,
siendo estos muy faciles de usar en la solucién de problemas.

Sin embargo, en el caso de flujo turbulento en una placa plana, el procedimiento analitico
resulta muy complicado para el cdlculo del nimero de Nusselt, con la capa frontera turbulenta;
puesto que surgen complicaciones, debido a que la parte frontal de la placa tiene una frontera
laminar, seguida de una zona de transicidon, mientras que la porcién restante tiene una frontera
turbulenta. La figura 5.1.3.11, ilustra lo descrito anteriormente.

En la figura, se observa que la parte laminar termina cuando se inicia la zona de transicidn, y esta descrita
a lo largo de la longitud de la placa por una distancia denominada distancia critica x., y que para el caso
de la placa plana estd representada por la expresién:

_ PUoXc

Re, =5x10°

Donde Re., es el nimero de Reynolds critico que marca el inicio de la zona de transicidn, asi:
x, =5x10° Sl
Uoo
Cuando, 0 <x <x, - Flujolaminar.
Y el coeficiente de transferencia de calor local, se representa por la expresion;

k
h, = 0.331 (E) Rer/?p3

Cuando, x. <x <L - Flujo turbulento.

T | -
Long de transicion

Régimen laminar fegi
-

.-1; WQCopa faminar

X

Fig. 5.1.3.11 Copa frontera para flujo turbulento
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Enseguida, se presenta un método para calcular el coeficiente de transferencia de calor promedio y el
numero de Nusselt promedio, basado en la analogia de Reynolds & Colburn, para capa frontera
turbulenta en una placa plana. El coeficiente de friccion local, se determina mediante medidas
experimentales para flujo turbulento, el cual se representa mediante la relacién empirica siguiente.

fo = 0576 Re; '/

(ec.5.1.3.39)
Esta relacidn es vélida para nimeros de Reynolds comprendidos en el intervalo siguiente:

5x10° < Re, < 107

Por la analogia de Colburn, |a cual se estudiara en la seccidn siguiente, se tiene que:

%: StxPr2/3 (ec.5.1.3.40)

Sustituyendo el valor de la ec. 5.1.3.39 en la 5.1.3.40, se tiene.

0.576 Re, '

. = st,p*?

- Nu
0.0288 Re; /° = (ﬁ) p/?
xX:r

Despejando el nimero de Nusselt local Nu,, se obtiene:
Nu, = 0.0288 Re/*p}/?

Recordando que el nimero de Nusselt local se define como;

h,x
Nuy = ——==0.0288 Rel/>pl/3

T

Entonces:

k
h, = 0.0288 (;) Re}Pp!3 . ec.5.1.3.41

La expresion 5.1.3.41, representa el coeficiente de transferencia de calor local en una placa plana en
régimen turbulento.

Entonces el coeficiente promedio h, de transferencia de calor para la placa plana, puede evaluarse
integrando todos los coeficientes locales para flujo laminar, mas los coeficientes locales para flujo
turbulento a lo largo de toda la placa desde x = 0, hasta x = L. Asi;

Iy Creliam)dx + [, (ol eury)dx
L =
L

Sustituyendo los valores de las ecuaciones 5.1.3.3.29 y 5.1.3.41 en la ecuacidn anterior,
tenemos:

TRANSFERENCIA DE CALOR Pagina 194



INSTITUTO TECNOLOGICO DE MERIDA TNM

Rt [0:331 (§) Ret/*R! | ax +foLc (0.0288 () Ref/5PY/*) ax

Integrando, la expresién;

— A% k\ (puqx\1/2 L k\ (puqx\*/>
Ry = - f 0.331 (—) (p—) Pr1/3dx+f 0.0288 (—) (p—) PM3dx
L1J, X u e X U

1 Uop\1/2 Xc U \4/5 L
R =1 (0331 (0 (pT) pi/3 f (0)~Y/2 dx + 0.0288(k) (pT) pM3 f (x)‘1/5dx]
L 0 X

[

Pero;

Xc
f (x)"Y2dx = 2x/?
0

Y,

L 5 L 5 5
L (x)—l/sdx — Z (x)4/5|xc =2 4/5 _ _x4/5

4 47¢
Entonces:
_ 1 Uy X\ 1/? UG L\/® Uy X\ /5
h, ==>10.662 (k) (u) P34 0.036(k) (p—) PR3 —0.036(k) (u) p/3
L U U U
' A L, A
Flujo Laminar Flujo turbulento

Pero, por definicién:

UpX Ugo L
Rec=5x105=% y R€L=p

Sustituyendo estos valores en la ecuacion anterior, esta se transforma en:

1/3

— kP
h, = Z [0.662 (5 x 105)/2 + 0.036(Re,)*/> — 0.036(5 x 10°)*/5]

Realizando las operaciones correspondientes;

h, = —[0.036(Re,)*/> — 836]R'* ... ec.5.1.3.42

e~ &

La ecuacion 5.1.3.5.4, calcula el coeficiente promedio de transferencia de calor, en una placa plana en la
cual se desarrollan ambos tipos de flujos laminar —turbulento.

En seguida, el nimero de Nusselt promedio, se obtiene por definicion:

— L
Nu, = —= = [0.036(Re,)** — 836] B!/* ........ ec.5.1343
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Las propiedades del fluido que intervienen en las ecuaciones de Nusselt, Reynolds y Prandtl, tienen
dependencia con la temperatura de la superficie de la placa y la del fluido circundante; por lo tanto es
costumbre determinar las propiedades a la temperatura de pelicula Ty, definida anteriormente.

Ejemplo 5.1.3.5

Aire atmosférico a 20 °C con una velocidad de 40 m/s, fluye sobre una placa plana de 1 m de
longitud y 0.30 m de ancho; con una temperatura superficial de 60 °C, calcule: a) El flujo de calor
en la porcién laminar de la capa limite, b) El flujo de calor en la porcién turbulenta de la capa
limite, c) El flujo de calo total cedido por la placa al aire.

Solucion:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, la placa solo esta expuesta al flujo en la parte superior; de
tal suerte que pierde calor solo en la parte de arriba. Para calcular la razén de transferencia de calor, es
necesario calcular el valor del coeficiente de pelicula entre la superficie de la placa y el fluido y enseguida
aplicar la ley de Newton de enfriamiento, para ambas porciones de la placa.

Los datos son:

Pytm = 101 kPa.

T, =20°C

U =40m/s

T, = 60°C
L.=L=1m
a=030m

En la tabla A-15 del apéndice 1, se tiene para una temperatura de pelicula:

_T+T, 60 +20

T, = =40°
F > > 0°C

p=1127 kg/m3

u=1918x10"5kg/m—s

v=1702x10"% m?/s

k =0.02662 W/m — K

P. =0.7255

a) Calculo del flujo de calor en la porcién laminar, 0 < x < x.:

Para éste intervalo se calcula primeramente la distancia critica, para saber hasta qué distancia de la
placa, el flujo es laminar, asi:

PUooXc

Re, =5x10° =
u
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_5x10%  (5x10°)(1.918x 107°)

= 0.2128
e = T u, (1.127)(40) m

Luego se calcula el nimero de Nusselt promedio con la ecuacidon correspondiente al flujo laminar;

— hL U X\ 1/2
Nu, =~ = 0.662 (%) p!/3

Note que, L = x, por ser la maxima distancia para el flujo laminar; entonces Re, = Re;,

PUcoXc

1/2
) P} = 0.662(5 x 10%)1/2(0.7255)"/3 = 420.62
U

Nu, = 0.662 (

Pero,

Nuk (420.62)(0.02662)

h =T T 02128)

=526 W/m? —K

Qram = h A(Ts — Toy) = 52.6(0.2128 x 0.30)(60 — 20) = 134.32 W

Calculo del flujo de calor en la porcidn turbulenta, x, < x < L:

En este caso el coeficiente local de transferencia de calor para la porcién turbulenta es:

k
h, = 0.0288 (;) Re}/*p}?
Integrando esta expresion en la porcion comprendida en el intervalo que define la porcidon turbulenta,
se tiene:

_ 1 (r 1k kY (PUcx\5 /3
h= f hydx = f 0.0288 (—) (—) PY3dx
X L—x.J, x U

[

L
h= [0.0288(k) (WT"")MS pl/3 f () 1/5 dx]

L—x, e

Donde:

L
5

-1/5 — 2 (r4/5 _ ,4/5

f(x) dx 4(L X, )

Xc

Sustituyendo este valor en la expresion anterior y haciendo operaciones, se tiene:

— k
h =0.036 (L — )Pr1/3 [Ref/s - Ref/s]

xC
Pero, el numero de Reynolds para toda la placa es;

 puel  (1127)(40)(1)

= ToT8x 105 — 235%10° y Re =5x10°
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Sustituyendo estos valores, tenemos;

0.02662

h=0.036 (1 —0.2128

) (0.7255)1/3[(2.35 x 10°)*/5 — (5 x 10 5)*/5]

h=97W/m?—-K
Grury = RA(T; — To) = 97(0.7872 x 0.30)(60 — 20) = 916.3 W

c) El flujo de calor total cedido por la placa al aire es la suma aritmética del laminar mas el turbulento, asi:

Qrotal = Tiam + Geury = 134.32 + 916.3 = 1050.62 W

c) Otra forma de calcular el calor total, es mediante la expresidon que corresponde a los dos tipos de flujo;

)
Nu, = % = [0.036(Re,)*/5 — 836] Y/

Nu, = [0.036(2.35 x10°)*/5 — 836] (0.7255)'/3 = 3,291.8

Entonces;

uk (3,291.8)(0.02662)
L 1

h = =87.62W/m? —K

Y el calor total cedido por la placa al aire es:

Qrotar = RA(Ts — To) = 87.62(1 x 0.30)(60 — 20)
Qtotal = 105153 W

Observe que existe solo un 0.087 % de error entre un calculo y otro.
5.1.4 Analogia de la transferencia de calor y la friccion.

En la seccién 5.1.3, cuando se considerd el caso de la placa plana con flujo laminar, figura 5.1.3.1, se
dedujeron ecuaciones para el perfil de velocidades, la velocidad del fluido en la interface placa fluido, y el
espesor de la capa hidrodindmica; segun las expresiones 5.1.3.4, 5.1.3.5 y 5.1.3.6. En ésta seccidn, se
representan nuevamente con la figura 5.1.4.1, y las ecuaciones siguientes:

U

Fig. 5.1.4.1 Perfil de velocidades en lo capo frontera
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(X) _1 (X) (ec.5.1.4.1)

—| 2o (ee5.14.2)

= (ec.5.1.4.3)

Ademas, por definicidn el esfuerzo local en la interfaz placa fluido, es:

d
Tg = (,u _u)| (ec.51.4.4)
dy y:()

Sustituyendo la ecuaciones 5.1.4.2 y5.1.4.3, en la ecuacion 5.1.4.4.4, ésta se convierte en:

. :(#d_u)| zﬁw_w:§<w_w) oo 5145
P \Udy/l_, 28 2\464xRe "

La expresién 5.1.4.5, define el esfuerzo cortante local en la superficie de la placa.
Ahora bien, definiendo el coeficiente local de friccion f,, mediante la expresion:

_ 274

- 2
pus,

fx

Note que el coeficiente de friccién local f,, es adimensional.

Entonces, despejando el esfuerzo cortante, se tiene:

T, = %(pué) e .. €C.5.1.4.6

Igualando las ecuaciones 5.1.4.5 y 5.1.4.6, tenemos que:

fx 3 ey
>t =5 (——=57
2 2 4.64xRe, 1/2

Despejando el coeficiente local de friccion f, y realizando operaciones;

1 1 1
é=0.323( s ) =(—) —
2 PUcoX Re;l/2 Rey Re;l/z

fx _ -1/2
> =0323 (Re;™?) ....ec.5147

Y el coeficiente de friccién promedio fL, se representa con la expresion:

e —
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- 1t
Fo=g) hax

Integrando respecto de x, se tiene:

7 o129 5.14.8
= ......€C. 0. .
L Re,ll/2

La ecuacion 5.1.4.8, calcula el coeficiente promedio de friccidn a lo largo de toda la placa, desde x = 0,
hasta x = L. Se invita al estudiante a efectuar la integracidn.

Por consiguiente la fuerza de arrastre que mantiene a la placa en la corriente del fluido, es:

F =TSpA

Sustituyendo el valor del esfuerzo cortante promedio dado en la ecuaciéon 5.1.3.10, en la
ecuacion anterior, se tiene:

pu, 1
ReL

F=129—
(5

Entonces, al sustituir la ecuacién 5.1.4.5, en la ecuacion anterior, esta se convierte en:

= (pul
F = fL <T>A€C5149

Ahora bien, el coeficiente de transferencia de calor local h,, estd relacionado con el nimero de
Nusselt local, segun la ecuacién 5.1.3.30, asi:

Nu, = 0.331 Re'/*p!/3

Si dividimos esta ecuacién entre el producto de Re, P,., la ecuacidn anterior se transforma en:

Nu, 0.331Re;’p!/?

Re,P. Re,P.

Entonces;
St, = 0.331 Re;/2p /3
Donde la relacion:

Nu,
Re,P.

= St,

Se le denomina numero de Stanton local.
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Ejemplo 5.1.4.1

Fluye aire por ambas caras, sobre una placa delgada con una velocidad de 2.5 m/s. La placa tiene un
metro de longitud y un metro de ancho. Estime: a) El espesor de la capa frontera en el lado de arrastre
de la placa y b) La fuerza necesaria para mantenerla en la corriente de aire. Las propiedades del aire son;
viscosidad dindmica 0.86 x 10> N-s/m”y una densidad de 1.12 Kg/m®.

Solucion:
Prevalecen condiciones de estado estacionario, el flujo debe ser laminar al ser verificado en el

analisis, las propiedades del fluido son constantes y el nimero de Reynolds para la transiciéon
entre flujos es 5 x 10°.

}5

Comprobando si el flujo es laminar a lo largo de toda la placa:

puel  (112)(2.5)(1)

Re, = = (086x10°5) 3.26 x 10°> < 5 x 10° flujo laminar.

a) Calculo de la capa fronteraenx =L

_464x  (464)(1)
~ JRe, (V3.26x10°)

b) Calculo de la fuerza de arrastre;

=8.13x103m =8.13 mm.

F=1.29 pUs !
o 2 Re;
F 129(1'12x2'52>< ! )(2)(1 1) = 0.0158 N
= 1. X = U.
2 V3.26 x105

Flujo a través de cilindros y esferas.

Después de estudiar los conceptos de coeficiente de friccion total y fuerza de arrastre en superficies
planas, por efecto de un flujo externo, consideremos nuevamente el flujo externo que pasa por algunas
superficies curvadas; como son los cilindros y las esferas.

De manera similar a la placa plana, se puede considerar la formacién de una capa delgada sobre la
superficie curva, en la cual estan presentes los efectos viscosos, y otra mas alejada de la superficie donde
no lo estan.
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Cuando se introduce una superficie curva en una corriente de fluido, la fuerza resultante que actua sobre
el superficie se divide en dos componentes, una normal a la direccién principal de flujo y la otra paralela a
la direccidn de flujo.

La primera se llama fuerza de levante F;, y la dltima fuerza de arrastre Fp. La fuerza de levante se debe
al efecto ocasionado por el gradiente de presién que es diferente de cero en este tipo de superficies y
por consiguiente ejerce su influencia en el desarrollo de la capa frontera. La fuerza de arrastre se debe al
esfuerzo cortante viscoso.

Los coeficientes de levante Cy, y de arrastre Cp, se definen mediante las expresiones siguientes:

Fy Fp

L= T 2~ y CD:T
PUx A ,Duoo_A
() (%)

En estas expresiones, A es el area del cuerpo proyectado en un plano normal a la direccidn principal de
flujo. Para un cilindro con su eje normal a la direcciéon de flujo A = DL, donde D es el diametro del
cilindro y L su longitud. Para una esfera el drea proyectada es A = nD?/4.

Las figuras 5.1.4.2 y 5.1.4.3, muestran la variacion del coeficiente de arrastre total Cp, como funcion del
numero de Reynolds. Dicho nimero se basa en el didametro exterior del cilindro o de la esfera.

Ejemplo 5.1.4.1.2

Estime la fuerza de arrastre que experimenta un cilindro con su eje normal al flujo de agua. El cilindro
tiene un didmetro de 7 cm y una longitud de un metro. L a velocidad de la corriente libre de agua es de 4
m/s y su temperatura de 10 °C.

Solucion:

Las propiedades del aguaa T, = 10 °C.

o 5 1
=
i
o
e
L)
o i
- —
e
=3
o5
w
"'"TI:
- - —i_
. T Bt
H 0 H
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p =998 kg/m3.

v =1.004x 10"% m?/s.

u=1002x10"3kg/m —s.

Para un cilindro circular el area proyectada es; A = DL

La fuerza de arrastre esta dada por la expresion:

u?,
FD = CD <pT>A

Puesto que el coeficiente de friccidn total es funcion del nimero de Reynolds, y el nimero de reynolds se
basa en el didametro exterior del cilindro; se tiene:

UeD (4)(0.07)

= = 278,885
v (1.004x 10-)

R, =

En la figura 5.1.4.1.1, con el valor del nimero de reynolds, se obtiene el valor del coeficiente de friccion
total, asi:

Cp = 1.002

Entonces la fuerza de arrastre que experimenta el cilindro es:

998 (4)2
Fp = 1.002 [T] (0.07)(1) = 560 N
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Fig. 5.1.4.2 Coeficiente de friccion Total para cilindros circulares en funcion del nimero de Reynolds, tomado
de la referencia J. P. Holman, octava edicion, pagina 205.
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Fig. 5.1.4.3 Coeficiente de friccién total para esferas en funcién del numero de Reynolds, tomado de la
referencia J.P. Holmoan, pégina 205.
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5.1.5 Férmulas empiricas: Ductos, cilindros, esferas, bancos de tubos y en metales liquidos.

En las secciones anteriores estudiamos la transferencia de calor por conveccién, cuyo objetivo fue la
determinacion del coeficiente de transferencia de calor en superficies planas, tanto en flujos laminar
como turbulento. Asimismo, se establecié el hecho de la determinacion de este coeficiente mediante el
método integral y el diferencial, notando que la diferencia entre los resultados obtenidos en ambos
métodos, no es significativo. Por tanto se utilizaron los resultados del método integral en la solucién de
los problemas correspondientes a esas secciones. También se hizo hincapié, en las correlaciones
empiricas utilizadas en algunos casos y obtenidas a partir de la experimentacién y no en forma analitica.

Como en el caso de las superficies planas, en los ductos y cilindros se requiere determinar el nimero de
Reynolds para saber si se trata de un flujo laminar o turbulento. Dicho nimero esta en funcién de las
propiedades del fluido, como son la densidad, la velocidad de corriente libre, la longitud caracteristica y la
viscosidad dindmica del fluido o la viscosidad cinematica.

Sabemos que el nimero de Reynolds, puede interpretarse como el cociente entre las fuerzas de inercia y
las fuerzas de corte viscosas. En flujos laminares las fuerzas inerciales dominan a las fuerzas viscosas. El
flujo dentro de tubos circulares es siempre laminar para un nidmero de Reynolds menor de 2300. Si es
mayor entonces el flujo resulta turbulento. En general se toman valores comprendidos entre 2300 y 4000
para indicar la transicidn entre el flujo laminar y turbulento. Pero el nimero de Reynolds critico en el que
comienza la transicién laminar a turbulenta igual a 2300.

En ésta seccidon corresponde estudiar el caso de los flujos internos en ductos circulares, asi como el flujo
externo en cilindros de seccién circular; tanto en flujo laminar como turbulento. Aunado al caso de las
esferas con flujo externo y bancos de tubos, como compete a los intercambiadores de calor tipo tubular.

En todos estos casos, el objetivo principal es la determinacidon del coeficiente convectivo de calor, el cual
servird posteriormente para calcular el flujo de calor transferido. Ademas, es importante recordar que las
propiedades del fluido en el caso de la superficie plana, se evallian a la temperatura de pelicula, y en el
caso de ductos es mejor utilizar la temperatura en bulto.

La temperatura en bulto (T}p), se define como la temperatura promedio del fluido, en una seccién
transversal dada del ducto. Dicho en otras palabras, si se pudiera capturar en una taza, durante una
pequefia fraccion de tiempo, todo el fluido que se encuentre almacenado en una seccién transversal del
ducto, y se mezclara completamente; la temperatura resultante seria la temperatura en bulto T},

Dicha temperatura varia de una seccidn transversal del tubo a otra, y se define como;

Energia térmica total atravesando una seccioén del tubo en una unidad de tiempo

T, = vy . . — . .
b Capacidad calorifica del fluido atravesando la misma secciénen una unidad de tiempo.

Matematicamente se expresa:

_ forW (¢, T)(pw) (2mrdr)
" [ (pucy)(2nrdr)

En esta expresidon el numerador tiene como unidades el W, y el denominador W /K, de tal modo que las
unidades para la temperatura en bulto T}, es el kelvin o centigrado. En otras palabras, el numerador
indica la energia o entalpia asociada con la masa por unidad de tiempo que atraviesa la seccion del tubo,
y el denominador representa la capacidad calorifica del fluido que cruza a través de la seccidn transversal

TRANSFERENCIA DE CALOR Pagina 205



INSTITUTO TECNOLOGICO DE MERIDA TNM

del tubo, como se indica en la figura 5.1.5.1. En la figura se observan dos secciones transversales, en las
cuales la diferencia de temperaturas entre la de bulto y la de la pared del tubo, es constante. Obsérvese
también, que las temperaturas en bulto Ty, ¥ Tpo, estan separadas por una distancia L, que
corresponde a una seccién longitudinal del tubo. Es decir la temperatura en bulto varia segun la distancia
gue exista entre dos secciones transversales del tubo.

dr ) c-
H.m,u
. L +
T, T,
by b
Fig. 5.1.5.1 Area elemental circular con flujo o trovés de ello

Formulas empiricas en el interior de ductos circulares, en régimen laminar.

Consideremos el caso de un fluido que entra a un ducto a una temperatura uniforme T,, y cuya pared,
recibe un flujo de calor unitario constante uniformemente distribuido q,,, sobre ella. Es de esperar, que
cuando el fluido avanza a través del ducto, su temperatura en bulto T}, aumenta y la distribucién de
temperatura sufre un cambio, como se ilustra en la figura 5.1.5.2.

Como se observa en la figura, al ir avanzando el fluido en el interior del ducto, la forma de la curva va
cambiando hasta lograr un estado, en el cual no refleja cambio alguno, y por tanto se dice que se ha
establecido un perfil de temperatura completamente desarrollado. La distancia recorrida por el fluido,
desde la entrada hasta el nuevo estado alcanzado, se denomina longitud de entrada térmica.

Parfil de temperaturs
Flujo de calor unitario uniforme, Gy 57 desomolio
o
T
r s / / —
s Pedfil de temperoturg
] [ . completomente desorroliode
- # — &
Te
x + - .
—a —.-II — —a
— E—
= = /)
Lienp ™ ——* I
T ———Longitud de entrade tmice ——
Fig. 5.1.5.2 Perfil de temperaturas para flujo laminar en ductos

Un perfil de temperatura completamente desarrollado, no significa que la temperatura del fluido no
cambie, al movernos corriente abajo. De hecho, la temperatura crece, debido a que el fluido esta
recibiendo un flujo de calor unitario constante q,,. Para distancias mayores que la longitud de entrada

e —
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térmica la diferencia entre la temperatura de la pared del tubo T,,, y la temperatura en bulto del fluido
Tj, se mantiene constante.

Siegel y colaboradores [3] resolvieron este problema directamente obteniendo los siguientes resultados;

10/ 0T\ 0°T wu /0T
var ) Yo = ala)
La ecuacion diferencial anterior gobierna el proceso, y se obtiene del principio de conservacion de la
energia para flujo completamente desarrollado a través de un tubo o ducto de seccién circular. La
condicién de frontera que satisface dicha ecuacion, consiste en que el calor unitario q,, que pasa
radialmente hacia el interior, es igual al calor transferido por conduccién al fluido, es decir:

oT
qw = —(—k§> en r=r,

. L. aT\ . . . L
El signo menos que aparece enfrente del término (—ka), indica que el flujo de calor es dirigido

radialmente hacia el interior y k, es la conductividad térmica del fluido.

Puesto que el fluido recibe un flujo de calor unitario uniforme, es de esperar que su temperatura en bulto
crezca linealmente a lo largo de la direccién del flujo del fluido. Esto es;

dT,

—— = (Constante

dx

Mediante el proceso matematico mostrado en la referencia [3] (Karlekar & Desmond), se obtiene que la
temperatura en bulto para régimen laminar en una seccién cualquiera de un tubo estd dada por Ila
expresion.

T, =T, + % (q“l’:“’)

Donde T,, es la temperatura en la linea central del tubo, es decir, en r = 0, y 1, es el radio interior del
tubo.

Ademas, el nimero de Nusselt para un tubo esta dado por la expresidn:

En esta expresion, D es el didmetro interior del tubo.

Se sabe que en la interfaz tubo fluido, el calor por conduccion es igual al calor por conveccién, de tal
suerte que:

k(aT) = h(T, - T})
ar rer - w b

O bien;
h _ 1 (E)T)
k (T, —Tp) \or r=ry
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Combinando las ecuaciones encontradas durante el proceso, finalmente se obtiene:

h_24<1)
k 11\r,

Por lo tanto el numero de Nusselt estd dado por;

_hD_2hny _48_ o4 5.1.5.1
_k_ k —11— D04 ... .. ec.o.1.0.

Ny

La ecuacién 5.1.5.1., calcula el nimero de Nusselt para flujo de calor constante en la pared del tubo,
para régimen laminar.

El nimero de Nusselt para un ducto con flujo laminar con la temperatura constante en la pared del
tubo, segln Kays [3], es:

hD
Ny =——=3568 ... ec.5152.

Ejemplo 5.1.5.1

Fluye agua a 25 °C en un tubo cuyo didmetro interior es de 2 cm, a una razén de 2.5 x 10 m®/s. Si dicho
tubo recibe un flujo de calor unitario uniforme de 1250 W/m en la pared, determine: a) La diferencia de
temperatura entre la pared del tubo vy la linea central, b) La temperatura en bulto, c) La razén con que
cambia la temperatura de una seccidn a otra, d) El coeficiente de transferencia de calor.

Solucion:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, las propiedades del fluido son constantes en el rango de
temperatura dado, el perfil de temperatura estd completamente desarrollado y no se consideran los
efectos de entrada del fluido.

Las propiedades del agua saturada a 25 °C, son:
u=891x10"*kg/m.s
k=0607W/m—-K

cp =4180J/kg — K

p =997 kg/m3

Comprobando si el flujo es laminar.

Razobn de flujo volumetrico  2.5.x 1075

Area de la seccién ~ 1(0.02)2
4

= 0.0796 m/s

Upromedio =

Entonces;
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_pupD  (997)(0.0796)(0.02)

R, = - = 1781 < 2300 Laminar.
e= Ty (8.91x 10-4) danunar

a) Ladiferencia de temperaturas entre la pared del tubo y la linea central esta dada por la expresién:

ron= (|G 56

Enr =1, T=T,

Y la expresidn anterior se convierte, en:

QuwTw (rw)z 1(rw>4' 3 /qQuwTw 3(1250x0.01>
Ty —T, = = —=(=) [==> =—|————)=1545°C
wone (k)[rw 4\r, 4(k) 4\  0.607

b) Latemperatura en bulto en la seccidn del tubo, es:

_ 7 (Qwtw\ 7 (1250x0.01
Tb_T°+ﬁ( k )_T"J’ﬁ 0.607 )

T, = (T, +6)°C

c) Larazon con la que cambia la temperatura de una seccion a otra:

oT _ 4qu,a  4qy ( kY _ 4qy
dx  ugryk  uoryk\pcp)  ugn,(pc,)

Uy = 2Upromedio = 2(0.0796) = 0.16 m/s

Por tanto;
aT 4 4)(1250
o w (H){1250) = 0.75°C/m
0x  ugry(pc,) (0.16)(.01)(997 x 4180)
d) El coeficiente convectivo de calor es:
k  (4.364)(0.607)
h=4364—=——"———"=13245W/m? —°C.

D (0.02)

Ejemplo 5.1.5.2

El valor promedio del nimero de Nusselt es de 4.6, para flujo laminar a través de un tubo cuyo didmetro
es de 25 mm. Determine el coeficiente de transferencia de calor si el fluido en el tubo es: a) Aire, b) Agua
y ¢) Aceite para motor. La temperatura para la evaluacion de las propiedades del fluido se toma como 40
°C.

Solucion:
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Se acepta flujo laminar y estado estacionario, las propiedades del fluido se evaltdan a 40 °C.
Aire: T =40°C

k=0.02662W/m—-K

Agua: T =40°C

k=0631W/m—-K

Aceite para motor: T = 40 °C

k=01444W/m—K

Como:
hD

Nup = 7 =46
a) Aire:
— Nuyk (4.6)(0.02662)

= = =49W/m? - K
h==% (0.025) wim
b) Agua:
— Nuyk (4.6)(0.631)

= = =11 2K
h==% (0.025) 6W/m
c) Aceite para motor:
— Nuyk 4.6)(0.1444
h=—2 _ (o) )=26.5W/m2—K

D (0.025)

Otra correlacién empirica para flujo laminar con temperatura de pared constante, se debe a Hausen [3],
cuya expresion para el cdlculo del nimero de Nusselt promedio esta representada por:

0.0668(D/L)R,P;
1+ 0.04[(D/L)R,P.]?/3

Nu, = 3.66 +

La ecuacion 5.1.5.3., calcula el valor promedio del nimero de Nusselt como funciéon de la longitud L, del
tubo. El producto del Reynolds por el Prandtl, se conoce como el nimero de Peclet (P, = R.P,.).

Ademas el flujo debe estar completamente desarrollado y las propiedades del fluido se evaltan a la
temperatura media o promedio entre dos secciones transversales del tubo separadas una distancia L. Y
el calor transferido por la pared del tubo al fluido se calcula con la ley de enfriamiento de Newton.

q = h(nDL)(T,, — T,
Donde:

T,, = temperatura de la pared en °C.
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_ Ty + Tpy

m > = Temperatura media o promedio en °C.

Seider y Tate [4], sugirieron la siguiente relacién para flujo laminar a través de tubos, con temperatura
constante en la pared, las condiciones para el empleo de esta relacién son las mismas que se
establecieron para ecuacion 5.1.5.3, salvo u,, que se evalua a la temperatura de la pared del tubo.

0.14
(#) we.. ec.5.1.5.4.
w

1/3

D
Nu, = 1.86(R,B)'/3 (Z)

Ejemplo 5.1.5.3

A través de un tubo cuyo didmetro interior es de 10 mm fluye aire a una velocidad promedio de 2 m/s. La
temperatura en bulto del aire es de 20 °C en la seccidn de entrada del tubo. La pared del tubo se
mantiene a 140 °C. Estime la longitud de tubo necesaria para calentar el aire a una temperatura en bulto
de 80 °C.

Solucién:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, el flujo estd completamente desarrollado, las
propiedades del fluido son constantes y se evalian a la temperatura media, entre la de entrada y salida
en bulto.

t o7, -140%

—t— D =10mm

Ty + Ty 80420
N 2 N 2

T =50°C
u=1963x10"%kg/m.s

k =0.02735 W/m - K

cp =1007J/kg — K

p = 1.092 kg/m3

v=1798x10"°>m?/s

P. = 0.7228
Ty, = 140°C
u, =2m/s
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Calculo del numero de Reynolds.

_w,D  (2)(0.01)

R, =P~ = = 1,112.35 < 2300 Laminar.
e~ Ty T (1.798x10-5) danunar

Por simplicidad en la solucidn, se puede utilizar la ecuacion de Seider y Tate:

( u >0.14
™

Donde p,,, se evalua a la temperatura de la pared del tubo (T}, = 140 °C), u,, = 2.345x107° kg/m.s

PERE—
Hw L3 e Hy

DA\1/3
Nu, = 1.86(R,B)'/3 (Z)

D 1/3
Nu, = 1.86(R,B)'/3 (Z)

0.14
1 u\%14 186 1.963 x 10~° 3.64
__ 1/3 1/3 (7 [ 1/3 /3~ -"-" E—
Nup L1/3 (Fe)™/*(D) <uw) L1/3 (804)*/2(0.01) <2.345 x10‘5> L1/3
hD 3.64
Ny =5 =1
E_Nupk_3.64 0.02735\ _ 9.94 -
=D _L1/3< 0.01 >_L1/3 W/m?* =

Mediante un balance de energia, para un proceso adiabatico, se tiene que el calor que disipa la pared del
tubo por conveccidn es igual al calor que absorbe el aire para elevar su temperatura en bulto desde 20 °C
hasta 40 °C, asi:

q= E(TI:DL)(TW - Tm) = mcp(TbZ - Tbl)

Sustituyendo el valor de h, en la ecuacién anterior, se tiene:

9.94 ,
i (mDL)(Ty — T) = mcy(Tpz — Tp1)
O bien

9.94(mD)L?/3(T,, — T) = iy (Thy — Tp1)

Donde el flujo masico se puede calcular a la entrada del tubo;
s
m = pupA = (1.092)(2) [Z (0.01)?] = 1.715 x 10~* kg /s

Entonces la longitud del tubo necesaria es:

123 _ ey (T — Tpy)  (1.715x 10*)(1007)(80 — 20)

~994mD)(T, —T,)  9.947(0.01)(140 — 50) 0.369

L=0225m
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Ejemplo 5.1.5.4

Fluye agua en forma estacionaria con una temperatura media de 5 °C en un tubo horizontal de 3 mm de
diametro interior y 9 m de longitud, a una velocidad promedio de 1 m/s. Determine la caida de presién y
potencia de bombeo que se requiere para vencer esta caida de presion.

Solucion:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, el flujo estd completamente desarrollado, las propiedades
del fluido son constantes y se evallan a la temperatura media, entre la de entrada y salida en bulto. El
tubo no contiene componentes como codos, valvulas o conectores.

t 7

w

—t— D=3 mm

1 ba

Tpz + Tp1 .

p =999.9 kg/m3
u=1519x10"3kg/m.s

u, =1m/s

Calculo del nimero de Reynolds.

_ pupD  (999.9)(1)(0.003)
¢ 4 1519x10°3

= 1975 < 2300 Flujo laminar.

Calculo del factor de friccion:

64 64

— = —— =0.0324
R, 1975

f=

Célculo de la caida de presion:

L) <pu§> _ (0.0324)(9)(999.9)(1)2 486027 Pa = 48.6 kPa

AP =f (B 2 (0.003)(2)

Célculo de la potencia de bombeo;
_ _ T 2 _ —6 .3
G =u,A=(1) (Z) (0.003)2 = 7.069 x 106 m3/s

Ws = (G)(AP) = (7.069 x 1076)(48,602.74) = 0.344 W
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Este es el trabajo de bombeo requerido para vencer las pérdidas por friccién en el flujo debidas a
la viscosidad.

Formulas empiricas en el interior de ductos circulares, en régimen turbulento.

Deissler y Sparrow han obtenido soluciones analiticas para el cilculo del Numero de Nusselt promedio en
un flujo completamente desarrollado, para nimeros de Reynolds mayores de 2300, en un tubo circular
con flujo de calor unitario uniforme en la pared.

Para estos investigadores, las propiedades del fluido son constantes y con el numero turbulento de
Prandtl igual a la unidad. Webb [3] ha demostrado que los resultados de Deissler [4], pueden expresarse
en la siguiente forma:

s (f/®)RE,
" 107+ 9(Jf/8) (B — DRV

ec.5.1.5.5

En esta expresion f, es el factor de friccidon para flujo turbulento a través del tubo, asi:

f f
g=2781n| Re || —0.39

Las propiedades del fluido se evaltlan a la temperatura en bulto media, entre la entrada y la salida.

Petukhov y Popov [4] obtuvieron una solucién analitica para el célculo del nimero de Nusselt promedio
en flujo completamente desarrollado con flujo de calor unitario uniforme. La cual tiene preferencia sobre
laec.5.1.5.5.

_ (f/9)RE
" 107+127(/F/8) (B 1)

Nu ec.5.1.5.6

Esta expresion es valida para cuando (0.5 < B. < 200). Y el factor de friccidn se calcula con la ecuacion
de Filomenko [3]. Las propiedades del fluido se evaltan a la temperatura en bulto media, entre la
entrada vy la salida.

f =1[1.821log;o(R,) — 1.64]72

Las ecuaciones 5.1.5.5 y 5.1.5.6, no son muy sensibles a las condiciones térmicas en la superficie del
tubo, y se pueden usar tanto para flujo de calor unitario uniforme como para temperatura constante en
la pared.

Ejemplo 5.1.5.5

Fluye agua a través de un tubo de cobre cuyo didmetro interior es de 25 mm a razén de 9.5 x 10° m’/s. La
temperatura en bulto del agua a la entrada es de 10 °C, la pared del tubo recibe un flujo de calor unitario
uniforme de 3845 W/m. Determine la longitud de tubo requerida para calentar el agua a una
temperatura en bulto de 60 °C, y calcule el valor promedio de (T,, — Tj).

Solucion:
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Prevalecen condiciones de estado estacionario, los perfiles de temperatura y de velocidad estan
completamente desarrollados, las propiedades del fluido son constantes y se evallan a la temperatura
media, entre la de entrada y salida en bulto.

lq =1250 I’ﬂ"'."".l"."'."

—1— D=25mm

—
]
W

Célculo de la velocidad promedio;

_ Razén de flujo volumetrico

U, = ~
p Area de la seccion
9.5x107° 0194 m)
U, = T[—Z = 0. mj/s
(Z) (0.025)

Las propiedades del fluido se evaltan a la temperatura promedio en bulto, para el agua.

Ty + Ty 60+ 10

T,
" 2 2

=35°C

u=0.720x10"3 kg/m.s
k=0623W/m—-K

cp =4178]/kg — K

p =99 kg/m3

P. = 4.83

qw = 1250 W/m

Calculo del numero de Reynolds.

_pupD  (994)(0.194)(0.025)

R, = = _ 5 T
¢ 7 (0.720 x 1073) 6696 > 2300 Turbulento

Utilizando la ecuaciéon 5.1.5.2.2., se tiene:

_ (F/8)RP;
107+ 127(/7/8) (B - 1)

Calculando f, mediante la ecuacion de Filomenko.

Nu
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1
f= [1.82 log,o(R,) — 1.64]2 0.0353

Sustituyendo, en la ec. de Filomenko,

N (0.0353/8)(32,342)
U, =
P07+ 12.7(,/0.0353/8)(4.832/3 — 1)

Entonces:

=54.12

Nuyk  (54.12)(0.623)
D (0.025)

h= = 1349 W/m? — K

EL calor total absorbido por el agua desde la temperatura en bulto a la entrada y la de salida en bulto, es:
m = (9.5 x107°)(1000) = 0.095 kg/s
q= mcp(sz —Tp1) = (Tp, — Tp1) = (0.095)(4178)(60 — 10) = 19,845.5 W

q 194855

~ g, 3845 m

La diferencia promedio de temperatura entre la pared del tubo y la temperatura en bulto se puede
calcular considerando el flujo de calor cedido por unidad de longitud del tubo.

qwl = h(T,, — Tp),(TDL)

G 3845

h(zD)  (1349)(m)(0.025) 36.3°C

(TW - Tb)p =

Para flujo turbulento a través de ductos, se han aceptado ciertas correlaciones empiricas, para
temperatura constante en la pared y flujo completamente desarrollado. Dichas correlaciones empiricas,
se presentan a continuacion.

Dittus y Boelter [4], recomendaron las siguientes expresiones para flujos completamente desarrollados
en tubos lisos; para calentamiento y enfriamiento respectivamente. Las propiedades del fluido se
evallan a la temperatura media en bulto.

Nu, = 0.023Re®®Pr™ ...... ec.5.1.5.7

El exponente m, que aparece en la expresion anterior tiene un valor 0.4 para calentamiento y 0.3 para
enfriamiento.

La ecuacion 5.1.5.7, puede usarse con gran exactitud para cuando la diferencia de temperaturas entre la
del tubo y la media en bulto no sean muy grande,y 0.6 < B. < 120.

Otra correlacion que puede ser usada, por su popularidad es la de Colburrn [4], la cual al igual que las
anteriores, es para flujo completamente desarrollado y calentamiento y enfriamiento en tubos lisos. Las
propiedades del fluido se evaltian a la temperatura media en bulto.

Nu, = 0.023Re®8pr1/3 ... ec.5.1.5.8
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Otras correlaciones no menos utilizadas, aparecen en la referencia Handbook of heat transfer, McGraw
Hill Book Company 1973.

Nuy, = 0.022Re®8Pr®® ..... ec.5.1.5.9

Nu, = 0.021Re®8Pro® . .. ec.5.1.5.10

La ec. 5.1.5.9, es para flujo de calor unitario uniforme y la 5.1.5.10, para temperatura de la pared
constante. Las propiedades del fluido se evalian para ambas correlaciones a la temperatura media en
bulto.

Seider y Tate [4], consideraron la variacidon insignificante de la viscosidad en un liquido, cuando éste
cambia su temperatura y recomendaron la siguiente correlacién con el fin de tomar en cuenta dicho
cambio en la viscosidad, en flujo turbulento completamente desarrollado.

0.14
a ) ... €c.b.1.5.11

Nu, = 0.027Re®®pr1/3 (—
Hw

Las propiedades del fluido se evalian a la temperatura media en bulto, excepto u,,, que se evalia a la
temperatura de pared del tubo.

Una correlacién mas reciente para el calculo del coeficiente de transferencia de calor en funcion del
numero de Nusselt promedio para flujo turbulento completamente desarrollado, fue propuesta por
Petukhov y Popov [4].

(f/S)RePr A"
N, = —) ... ec51512
07+ 127((7/8) (r2? 1) <uw) ec

Esta ecuacion es similar a la ec. 5.1.5.6, la cual corresponde a flujo de calor unitario uniforme. Sin
embargo puede ser aplicada para temperatura de pared de tubo constante, al agregarle el cociente de
las viscosidades del fluido evaluadas tanto a la temperatura media en bulto, como a la temperatura de
pared del tubo.

El exponente n, adquiere los valores de 0.11 para calentamiento y 0.25 para enfriamiento de liquidos.
También puede ser utilizada para el caso de calentamiento y enfriamiento de gases, tan solo con hacer el
valor de n = 0. El factor de friccién f, se calcula también con la ecuacién de Filomenko, para el caso
tubos lisos.

1
= [1.82 log,o(R,) — 1.64]2

En el caso de tubos rugosos, el factor de friccidon puede encontrarse a través del diagrama de Moody [1].

La ecuacion 5.1.5.12, se utiliza dentro de las siguientes restricciones; y es recomendada para grandes
diferencias de temperatura entre la de pared del tubo y la media en bulto.

0.08 sis 40

Hw
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5x10%3 <R, < 1.25x10°
0.5 < P. <200
Ejemplo 5.1.5.7

Aire a 2 atmdsferas y con una temperatura media en bulto de 200 °C, se calienta al pasar por un
tubo de 25 mm de didmetro interior. La pared del tubo se mantiene constante en 215 °C. Si la
velocidad promedio del aire es de 6 m/s. Calcule el flujo de calor por unidad de longitud,
transferido desde la pared del tubo al aire.

Solucidn:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, el flujo estd completamente desarrollado, las
propiedades del fluido son constantes y se evallan a la temperatura media, entre la de entrada y salida
en bulto.

1, -215%

——— D=25mm

Ty + T
m =t = 200°C
u=2577x10"%kg/m.s
k=0.03779W/m —K

cp = 1023 j/kg — K

P. = 0.6974
T, = 215°C
u, =6m/s

Puesto que la densidad del aire se ve afectada por la presién, recurriendo a la ecuacién del gas ideal, se
tiene:

_ P (2)(1.0132x10%)

=—= =14 3
RT (287)(473) 93 kg/m

Y la viscosidad cinematica, es
K -5, 2
V= (;) =1.727x 107> m*/s

Calculo del numero de Reynolds.
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w,D  (6)(0.025)

Re == =727 2109

= 8,685.5 > 2300 Turbulento.

Dado que el flujo es turbulento, ademas de notar que el fluido es un gas y la temperatura de pared del
tubo es constante, se recomienda utilizar la ecuacion de Dittus y Boelter [4], observando también que la
diferencia de temperaturas entre la media en bulto y la de la pared es solo de 15 °C. El exponente n,
adopta el valor de 0.4 debido a que la temperatura de pared de tubo es mayor que la del aire
(calentamiento).

Nu,, = 0.023Re®8Pro* = 0.023(8,685.5)%8(0.6974)%* = 28.2
Entonces;

Nuyk  (28.2)(0.03779)
D (0.025)

h= =42.62W/m? —K

% = h(nD)(T,, — T,y) = (42.62)(7)(0.025)(215 — 200) = 50.21 W/m

Ejemplo 5.1.5.8

Fluye agua a una temperatura media de 15 °C en un tubo horizontal de 5 cm de didmetro interior,
fabricado de acero inoxidable, a razén de 5.67 x 10> m®/s. Determine la caida de presién y la potencia de
bombeo requerida para mantener el flujo en 60 m de tuberia. Considere que la rugosidad del tubo es de
0.002 mm.

Solucion:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, el flujo estd completamente desarrollado, las
propiedades del fluido son constantes y se evalian a la temperatura media, entre la de entrada y salida
en bulto.

W

I s

—T—— 0= 5cm

1 ba
| L= &60m |

_ Tpy + Tpe

T,
" 2

=15°C
p =999.1 kg/m3
u=1138x10"3kg/m.s
G =567x10"3m3/s

Célculo de la velocidad promedio.
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Calculo del numero de Reynolds.

_pupD (999.1)(2.9)(0.05)

¢ u  1.138x10°3 = 127,302 > 2300 (Flujo turbulento).

El calculo del factor de friccién considerando la aspereza del tubo, puede determinarse de acuerdo al
diagrama de Moody utilizando el numero de Reynolds; o bien para evitar error en la lectura puede
determinarse de acuerdo a la ecuacién de Colebrook [4].

Determinacion de la rugosidad relativa del tubo.

8—0'002—4 1075 = 0.00004
D 50 % -

Determinacion del factor de friccion mediante la ecuacién de Colebrook.

L, <8/D , 251 )

—_— = o —_— _—

\/? d1o 3.7 Re\/f

L_ <o.oooo4 ,_ 251 >
—_— = o

JF T\T37 T 127,302)F

Mediante un proceso iterativo se obtiene que:
f =0.0174

Calculo de la caida de presion:

2 2
AP =f <%) (pup> _ (00174)(60)(999.1)(29)" _ 87,721.4 Pa = 87.72 kPa

2 (0.05)(2)
Calculo de la potencia de bombeo;
Ws = (6)(AP) = (5.67 x 1073)(87,721.4) = 497.4 W

Este es el trabajo de bombeo requerido para vencer las pérdidas por friccién en el flujo debidas a
la viscosidad.

Formulas empiricas en el interior de ductos circulares, para metales liquidos.

Cuando se trata de metales liquidos fluyendo en el interior de tubos o ductos las ecuaciones anteriores
no aplican debido a que los nimeros de Prandtl para los metales son muy bajos es decir; (0.004 < B. <
0.01).

Lubarsky y Kaufman [4] recomiendan las siguientes correlaciones empiricas para nimeros de Peclet
comprendidos entre (102 < P, < 10*) y L/D > 60 con flujo completamente desarrollado en tubos lisos
y con flujo de calor uniforme en la pared.
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Para flujo de calor uniforme en la pared del tubo:

hD
Ny = === 0.625(R.B)* ....ec.5.15.13

Las propiedades del fluido se evallan a la temperatura media entre la entrada y la salida.

Seban y Shimasaky [4] propusieron la siguiente correlacidon empirica para metales liquidos con
temperatura constante en la pared, para intervalos comprendidos entre (P, > 102) y L/D > 60. Las
propiedades del fluido se evallan a la temperatura media entre la entrada y la salida.

Para temperatura constante en la pared del tubo:

N, = 5.0 + 0.025(R,P)%® ... ec.5.1.5.14

Skupinshi, Tortel y Vautrey [4], propusieron una ecuacidon mejorada para mezclas de potasio y sodio en
condiciones de flujo de calor constante, para intervalos definidos entre (3.56x 10* <R, <
9.05x 10°)y (102 < P, < 10%). Las propiedades del fluido se evaldan a la temperatura media entre |a
entrada vy la salida.

Para flujo de calor uniforme en la pared del tubo:

hD
Ny === =482 +0.0185(R)"% ... ec.5.15.15

Ejemplo 5.1.5.9

Por un tubo de acero inoxidable circulan 4.5 kg/s de bismuto liquido. El didmetro interior del tubo es de 5
cm. La temperatura de entrada es de 420 °Cy la de salida es de 440 °C. A lo largo del tubo se mantiene
un flujo de calor constante uniforme, el cual mantiene una temperatura en la pared del tubo de 20 °C
mayor que la temperatura media del bismuto. Calctlese la longitud de tubo necesaria para que se
efectle la transferencia de calor.

Solucion:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, el flujo estd completamente desarrollado, las
propiedades del fluido son constantes y se evalian a la temperatura media, entre la de entrada y salida
en bulto.

| t_r,
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Ty +Tpy 440 + 420

T,
m 2 2

=430°C

u=1352x10"3kg/m.s

cp =149.6 J/kg — K

k=16 W/m—-K

P. =0.01263

Cdlculo del calor absorbido por el bismuto:

q = mcy(Tpy — Tp1) = (4.5)(149.6)(20) = 13,462.2 W

Célculo del nUmero de Peclet:

m = pu,A
m
puy = Z
u,)D  mD 4)(4.5)(0.05
Re:M:_: (4)(4.5)(0.05) = 84,757
U Ap ()(0.05)%(1.352 x 1073)

P, = R,P. = (84,757)(0.01263) = 1,070.65

Calculo del coeficiente de transferencia de calor, usando la ecuacion 5.1.5.15, se tiene:

hD
N, = - = 4.82 + 0.0185(R,)%827 = 4.82 + 0.0185(1,070.65)%827 = 10.75

Nk (10.75)(16)

h= D (0.05)

= 3,440 W/m? — K

Calculo del calor cedido por el tubo:
q = hnDL(T,, — T,,) = (3,440 ) () (0.05)(450 — 430)(L) = 10,807L en W.m
Igualando los calores, tenemos que la longitud del tubo es:

10,807L = 13,462.2

_ 13,462.2

= 2R 0
10,807 >m

Formulas empiricas en el exterior de ductos circulares.

Debido a la compleja naturaleza de los procesos de separacién de la corriente de flujo alrededor de
cilindros o ductos circulares, no es posible calcular analiticamente el coeficiente promedio de
transferencia de calor para flujo transversal (perpendicular al eje del cilindro); sin embargo existen
algunas correlaciones empiricas de los datos experimentales de algunos investigadores en el caso de que
el fluido sea un gas o un liquido, tanto para calentamiento como enfriamiento.
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En la mayoria de las aplicaciones précticas se usa la correlacion presentada por Hilpert [4], para gases, la
cual indica que el coeficiente promedio de transferencia de calor alrededor de cilindros puede calcularse
con la siguiente expresion.

__ hd Upd\"
=)

p PY3 ... ec.5.15.16

r

v

Las constantes Cy n estan tabuladas en la tabla 5.1.5.1, para diversos rangos del nimero de Reynolds.

Todas las propiedades del fluido se evaluan a la temperatura de pelicula T, debido a que en el caso de

gases el numero de Prandtl puede disminuir.

T, + Too
f=— o

Donde T,y T, las temperaturas de la pared exterior del tubo y la temperatura de corriente libre del
fluido respectivamente.

Los valores obtenidos para estas constantes estan basados solo en los datos para el aire, ajustando con
segmentos rectos una representacién log-log como la ilustrada en la figura 5.1.5.3.

La misma correlacidn presenta Knudsen y Katz [3] para liquidos, solo que el resultado se multiplica por el
factor de correccion (F = 1.11). El cual ha sido corroborado en la préctica.

Tabla 5.1.5.1 Constantes para utilizar en la correlacion 5.1.5.16.

R, Cc n
0.4-4.0 0.989 0.330
4.0-40 0.911 0.385

40-4,000 0.683 0.466
4,000-40,000 0.193 0.618
40,000-400,000 0.0266 0.805

Tomada de Transferencia de calor J.P.Holman, Octava edicion, pdgina 206.
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Fig. 5.1.5.3 Datos para el calentamiento y enfriamiento de aire soplando perpendicularmente a un solo cilindro.
SR, SN S 5 2 T ——EA
T2 s
A4 P
(V=2 T o}
B2
L.
|
1
i
1
|
—T
i
|
= ¥ l 2 :
SRR pEREIAE S i g a0 g B
A 10° ;
Tomada de Transferencia de calor 1.P. Holman Octava edicion, pagina 207

Para el caso de gases, y numeros de Reynolds en intervalos mas amplios que los ilustrados en la tabla
5.1.5.3, Eckert y Drake [4], recomiendan las siguientes correlaciones empiricas para el calculo del
coeficiente de transferencia de calor en tubos con corriente transversal.

d P 0.25
N, = - = (0.43 + 0.50R9-5)p0-38 <P—T> ... ec.5.1517

Tw

Todas las propiedades del fluido se evaltan a la temperatura de pelicula T, excepto P, , que se evalua a
la temperatura de la pared externa del tubo. Esta expresidon puede usarse en intervalos comprendidos
entre (1 < R, < 103).

d P 0.25
Ny == 0.25R%-6p0-36 <P—T> .... €c.5.15.18

Tw

En la expresion anterior todas las propiedades del fluido se evaluan a la temperatura de pelicula T,
excepto P, que se evalua a la temperatura de la pared externa del tubo. Esta expresion puede usarse en

intervalos comprendidos entre (103 < R, < 2 x 10°).

Churchill y Bernstein [4], presentaron para el caso de gases una correlacién mas amplia, aplicable al
intervalo comprendido entre (10?2 < R, < 107) y para P, > 0.2.

4/5
ec.5.1.5.19

Ny =7-=03+ 282,000

hd 0.62 RY/?p/3 ( R, \*®
k7 [1+4(0.4/P.)2/3]
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Para intervalos comprendidos entre (20,000 < R, < 400,000) y para P, > 0.2, Churchill y Bernstein
[4], presentaron para el caso de gases la siguiente correlacidn mejorada.

N, = E_d =03+ 0.62 R;/Zprlﬁ 1+ (L)l/z ec.5.1.5.20
Yok 7 [1+(0.4/P.)2/3] 282,000 T T

En ambas expresiones las propiedades del fluido se evallan a la temperatura de pelicula. Ademads, dichas
ecuaciones incluyen fluidos como aire, agua y sodio liquido.

Withaker [3], proporciona otra ecuacién de correlacién para gases, en intervalos comprendidos entre
(40 < R, < 10°), (0.65 < P. <300), y (0.25 < pioo/thy, < 5.2). Todas las propiedades del fluido se
evallan a la temperatura de la corriente libre; excepto p,,, que se evalla a la temperatura de la pared del
tubo.

hd o 0.25
Ny == (0.4R2-5 +0.06R%/ 3) P4 (Z—) ...... ec.5.1.5.21
w

Para numeros de Peclet por debajo de (P, = 0.2), Nakai y Okazaki [3], presentan la siguiente relacién
para gases, en la cual todas las propiedades del fluido se evaltian a la temperatura de pelicula.

N, = };{—d = [0.8237 - (P;/z)]_1 ...... ec.5.1.5.22

Otra correlacién empirica no menos importante es la propuesta por Fand [3], vélida para nimeros de
Reynolds en liquidos comprendidos en el rango (10~ < R, < 10°), en los cuales no aparece turbulencia
excesiva en la corriente libre, y flujo perpendicular al eje del cilindro. Las propiedades del fluido se
evallan a la temperatura de la corriente libre, debido a que el nimero de Prandtl se mantiene casi
constante.

Ny = — = (0.35+ 0.56R2*?)R3 ...... ec.5.1.5.23

~| &

Ejemplo 5.1.5.10

Alrededor de un cilindro de 25 mm de didmetro fluye aire a la presidn atmosférica y con una temperatura
de 15 °C, a una velocidad de 10 m/s. La temperatura en la superficie del cilindro es de 65 °C. Calcule el
flujo de calor perdido por unidad de longitud.

Solucion:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, el flujo es perpendicular al eje del cilindro, el aire se
calienta y las propiedades del fluido son constantes y se evaltan a la temperatura de pelicula.

_Ty+Tw 65+15

=35°C
s 2 2

p = 1.145 kg /m3.
u=1895x10"°kg/m —s.
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v =1.655x 1075 m?/s.
k =0.02625 W /m — K.
P. = 0.7268

Cdlculo del nimero de Reynolds.

o Pled _ (1.145)(10)(0.025)

= = 15,106
ey 1.895 x 10-5 ’

Puesto que el aire es un gas, de acuerdo a la ecuacién de Hilpert vy la tabla 5.1.5.1, C =0.193 y
n =0.618, asi:

— hd U d\" /3 10 x 0.025 |***®
N,=—=C(—) B’ =0193(——~= 7268)1/° = 66.4
YTk C( v ) r =0 3(1.655x10‘5> (0.7268)" = 66

Nyk  (66.4)(0.02625)
d (0.025)

=

=69.7W/m? - K

Célculo del flujo de calor por unidad de longitud.

% — R(mxd)(T, — T,) = (69.7)(m)(0.025)(65 — 15) = 273.73 W /m.
También se puede resolver el problema utilizando la figura 5.1.5.3, con el nimero de Reynolds igual a
15,106; se determina el nimero de Nusselt, cuyo valor es igual a 65. Asi:

% = R(mxd) (T, — T.) = (65)()(0.025)(65 — 15) = 255.3 W /m.
El resultado obtenido en Ila figura difiere en un 7 % del obtenido mediante la ecuacién de Hilpert, debido
al error que se comete al leer un valor aproximado en la figura 5.1.5.3.

Ejemplo 5.1.5.11

Un alambre de 4 x 10®° m de didmetro esta situado en una corriente de aire a una atmdsfera de presion y
20 °C, siendo la velocidad de la corriente de 50 m/s, perpendicular al alambre. Por el alambre pasa una
corriente eléctrica, elevando su temperatura hasta 50 °C. Calcule el flujo de calor perdido por unidad de
longitud.

Solucion:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, el flujo es perpendicular al eje del cilindro, el aire se
calienta y las propiedades del fluido son constantes y se evallan a la temperatura de pelicula.

Ty 4T, 50+20

=35°C
f 2 2

p = 1.145 kg /m53.
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u=1895x10"°kg/m —s.
v =1.655x 107> m?/s.

k =0.02625W/m — K.

P. = 0.7268

Calculo del numero de Reynolds.

p o Plnd _ (1.145)(50)(4 x 107°)

=120.85
€ U 1.895 x 105

Para seleccionar la ecuacion correcta que puede aplicarse en la solucién, se observa que:

R.P, = (120.85)(0.7268) = 87.83, asi que podemos usar las ecuaciones de Hilpert, Churchill [4] o la de
Eckert y Drake [1]. Los célculos se realizardn aplicando la ecuacién mds simple y la mas compleja
comparando los resultados.

Puesto que el aire es un gas, de acuerdo a la ecuacion de Hilpert vy la tabla 5.1.5.3, C = 0.683 vy
n = 0.466, asi:

hd  (ugd\" 50(4 x1075)]"*°°
=C (—) PM? = 0.683 [(—3] (0.7268)'/* = 5.73

Ny =7 v 1.655 x10-
Nk (5.73)(0.02625)

h=—= (4 x10-5)

=3,763.7 W/m? — K
Calculo del flujo de calor por unidad de longitud.

% = h(nxd)(T,, — T») = (3,763.7)(m) (4 x107°)(50 — 20) = 14.19 W/m.

Aplicando la ecuacién de Churchill se obtiene:

=03+

~| &

N, =

0.62 RY/*p!/3 ( R, )1/2
[1+ (0.4/P.)2/3] 282,000

hd 0.62(120.85)1/2(0.7268)1/3 120.85 \/?
N,=—=03+ +(—) =576
k [1+ (0.4/0.7268)%/3] 282,000

Calculo del coeficiente de transferencia de calor:

F N,k _ (5.76)(0.02625)
d  (4x1079)
Calculo del flujo de calor por unidad de longitud.

=3,782.7 W/m? — K

% = h(nxd)(T,, — T») = (3,782.7) () (4 x107°)(50 — 20) = 14.26 W /m.
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El resultado obtenido con ambas expresiones es practicamente el mismo, por consiguiente cualquiera de
las ecuaciones puede ser aplicada.

Formulas empiricas en el exterior de esferas.

Muchos investigadores han desarrollado correlaciones empiricas para determinar el coeficiente de
transferencia de calor en fluidos como gases, aire, aceite y agua, alrededor de esferas.

McAdams [4], recomienda la siguiente relacién para transferencia de calor de una esfera a un gas
circulante en su alrededor, para el siguiente intervalo correspondiente al nimero de Reynolds
(17 < R, < 70,000).

hd U\ /3
Ny=—= 0.37(7) P/° ... ec.5.1.5.24

Las propiedades del fluido se evaltan a la temperatura de pelicula.

Achenbach [4], ha obtenido para gases (aire), dos correlaciones aplicables en un intervalo todavia mayor
de numeros de Reynolds con B. = 0.71:

N, =2+ (0.25+3x107*R%®)1/2 .. ec.5.1.5.25.

La expresién anterior puede ser utilizada en el intervalo comprendido entre (100 < R, < 3 x 10°)

N, = 430 + aR, + bRZ + cR} ..... ec.5.1.5.26

Esta relacion se usa en el intervalo (3 x 10° < R, < 5x 10°), con valores para las constantes:
a=5x10"3

b=0.25x10"°

c=-31x10"%

Las propiedades del fluido se evaltan a la temperatura de pelicula.

Kramers [4], recomienda para corrientes de liquidos alrededor de esferas, la siguiente correlacion.

hd ueod\*® /3
Ny === 0.97+0.68 (T) PY3 ... ec.5.1.5.27

Aplicada en el intervalo (1 <R, < 2,000), y donde las propiedades del fluido se evaltan a la
temperatura de pelicula.

Viiet y Leppert [4], recomiendan la siguiente expresidn, para el calculo del coeficiente de transferencia de
calor alrededor de esferas para aceite y agua en intervalos del Reynolds entre (1 < R, < 200,000).

h Ueo -0.25
M= =12+053(225) () TR ec.5.1.5.28
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Donde todas la las propiedades del fluido se evalian a la temperatura de corriente libre T, excepto ug
que se evalla a la temperatura de la superficie de la esfera T.

Por ultimo Whitaker [3], ha reunido todos los datos anteriores en una sola ecuacidn para gases y liquidos
circulando alrededor de esferas, la cual es valida para los siguientes intervalos de Reynolds y Prandtl;
(3.5<R, <8x10%)y (0.7 <R, < 380)respectivamente.

hd
Ny =——=2+(0.4R}* + 0.06R>"*) P2+ (

o = 2T (0-4R, " +0.06R. )P (—=) ... ec.5.1.5.29

uoo)l/‘*
s

Donde todas la las propiedades del fluido se evaltdan a la temperatura de corriente libre T, , excepto g
que se evalla a la temperatura de la superficie de la esfera.

Ejemplo 5.1.5.12

Alrededor de una esfera de 12 mm de didmetro circula una corriente de aire a una atmodsfera de presiény
25 °C, siendo la velocidad de la corriente libre de 4 m/s. Un pequefio calentador situado dentro de la
esfera mantiene la temperatura de la superficie 75 °C. Calcule el flujo de calor perdido por la esfera.

Solucién:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, el flujo es transversal, el aire se calienta y las propiedades
del fluido son constantes y se evaltan a la temperatura de corriente libre.

Tew = 25°C

p = 1184 kg/m3.
u=1849x107° kg/m —s.
ps = 2.074x 1075 kg/m — s.
v =1.562x 107> m?/s.

k = 0.02551 W/m — K.

P. = 0.7296

Calculo del numero de Reynolds.

_ pued  (1.184)(4)(0.012)
€7 u  1849x10°5

= 3,073.66

Utilizando la relacién de Whitaker, puesto que satisface las condiciones de Reynolds y Prandtl, se tiene:

hd =)
Ny == 2+ (0.4R;"* + 0.06R/) PO (i_>
S

1.849 x 1075\ */*
= 29.46

N, =2 +[0.4(3,073.66)/2 + 0.06(3,073.66)%/3](0.7296)%/3 | ———
u +[ ( ’ ) + ( ) ) ]( ) 2074x10_5

Calculo del coeficiente de transferencia de calor:
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_ Nyk  (29.46)(0.02551) ,
h=—-= 001D = 62.63W/m?—K

Cdlculo del flujo de calor por unidad de longitud.
q = h(4n)(r)*(T, — T,) = (62.63)(4m)(0.006)%(75 — 25) = 1.416 W

Formulas empiricas para conveccion en el exterior de bancos de tubos.

Hoy en dia, los intercambiadores de calor del tipo tubular (haces de tubos) son muy utilizados en la
industria en general, principalmente en la de generacidon de energia, por consiguiente es de interés
determinar el coeficiente de transferencia de calor en estos dispositivos.

Grimson [4], estudio la transferencia de calor, en haces de tubos arreglados en linea (arreglo cuadrado) y
tresbolillo (arreglo triangular), y basandose en el trabajo de otros investigadores, pudo representar los
datos en la forma de la ecuacion 5.1.5.4.1.

__ hd
N, = =c(

— PY3 ... ec.5.1.5.30

uood)"

v

Esta relacién se usa para el caso de gases con numeros de (P,~0.7) y se modificé con el factor
(1.11)con el fin de ampliar su uso a liquidos. Grimson, calculé el numero de Reynolds basandose en la
velocidad maxima que experimenta el fluido al pasar transversalmente sobre el banco de tubos,

Nupo =7 = C(Repyy) B €c.5.1.531

Considerando 10 filas o mas de tubos en la direccidn de la corriente y expreso finalmente el nimero de
Nusselt mediante la siguiente correlacion empirica.

Donde:

_ puma’xd _ uméxd

€max U v

Para el caso en que el numero de filas de tubos fuera menor de 10 en la direccién de la corriente,
Grimson establecid un factor de correccion aplicado a la expresidén 5.1.5.6.2; y definido como:

ﬂ‘” =FC

uio

=

Asi, Ny, = FC(N_ulo) y la ecuacién 5.1.5.6.2, se convierte en:

N, =E=FC[C(R

NET )"B| ... ec.51532

€max

Donde las constantes C y n, y el factor de correccién (FC), se obtienen mediante las tablas 5.1.5.2 y
5.1.5.3 respectivamente.
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Tabla 5.1.5.2

Correlacion de Grimson modificada para transferencia de calor en haces de tubos de 10 hileras o mds, para usar en la ec. 5.1.5.31

S;/d
1.25 1.5 2.0 3.0
c n c n c n c n
S1/d Arreglo en linea
1.25 0.386 0.592 0.305 0.608 0.111 0.704 0.0703 0.752
1.50 0.407 0.586 0.278 0.620 0.112 0.702 0.0753 0.744
2.00 0.464 0.570 0.332 0.602 0.254 0.632 0.2200 0.648
3.00 0.322 0.601 0.396 0.584 0.415 0.581 0.3170 0.608
Arreglo al tresbolillo
0.600 0.236 0.636
0.900 -—-- - - - 0.495 0.571 0.455 0.581
1.000 -—-- - 0.552 0.558 - - -—-- -
1.125 -—-- - -—-- - 0.531 0.565 0.575 0.560
1.250 0.575 0.556 0.561 0.554 0.576 0.556 0.579 0.562
1.500 0.501 0.568 0.511 0.562 0.502 0.568 0.542 0.568
2.000 0.448 0.572 0.462 0.568 0.535 0.556 0.498 0.570
3.000 0.344 0.592 0.395 0.580 0.488 0.562 0.467 0.574

S:/d = Separacién transversal /didmetro exterior. SL/d = Separaciéon transversal /didmetro exterior.

Tomada de J.P. Holman, pdgina 211.

Tabla 5.1.5.3
Razén de (#"’ =FC ) para usar en la ec. 5.1.5.32 para un nimero de hileras < 8
uio0
FC 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Linea 0.64 0.80 0.87 0.90 0.92 0.94 0.96 0.98 0.99 1.00
Tresbolillo 0.68 0.75 0.83 0.89 0.92 0.95 0.97 0.98 0.99 1.00

Tomada de J.P. Holman, pdgina 212.
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Para determinar la velocidad méxima de la corriente (U,,4,), Cuando esta es perpendicular al haz de
tubos en linea, el maximo de la velocidad se producira para cuando el drea sea minima, como se muestra
en la figura 5.1.5.4. Observando la figura 5.1.5.4.b, la velocidad maxima ocurre en la separacion (S; — d).

-
Tl

- St Sr-d
i

©O-O-&

SO T/R" _
-©

{a) Arreglo en Kneg o cuadradeo. (b} Velocidad Maxima

Fig. 5.1.5.4 Bancos de tubos en linea

En la misma figura se observan dos areas, como se indican en la figura 5.1.5.5. La mayor es el drea del
rectangulo A; = (S;x L), y la menor del rectangulo 4, = (S; —d) x L.

/"

Se-d S

L

Uan

Fig. 5.1.5.5 Areas de flujo paro baoncos en linea

Puesto que el flujo masico que pasa por A4 es el mismo que pasa por A,; se tiene:
mA; = myA,

Entonces;

PU(Sex L) = pUpm;x[(S; — d) x L]

Despejando:

St
s = 0 (5)

e —
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Cuando se tiene la configuracidn triangular como se indica en la figura 5.1.5.6, se puede observar que el
flujo se bifurca al entrar por la separacion (S; — d), formando dos separaciones en el triangulo bicolor
(H - d).

En el arreglo al tresbolillo, la velocidad méaxima (u,,4,) de la corriente serd igual al arreglo en linea, si el
area normal a la entrada del haz de tubos [(S; — d) x L] es el drea de paso minima. Esto no ocurre
cuando la separacién (S;) es pequefia en la direccién longitudinal, asi como cuando (S;) es pequefia.

Sin embargo al entrar el fluido a través del area [(S; —d) x L], y luego dividirse en las dos areas

{[(St/Z)2 + SLZ]l/Z — d} x L. Sila suma de éstas resultard menor que el drea [(S; — d) x L], entonces

representan el drea de flujo minima y la velocidad maxima en el haz de tubos se calcula segun la figura
5.1.5.6.b.

(a) Arreglo tresbolillo o triangular {b) velocidad Maxima

Fig. 5.1.5.6 Banco de tubos en amreglo tiangular

Aplicando el teorema de Pitdgoras a la figura 5.1.5.6.b, se tiene:

— s« —

Sp\2
H? = (?) + (SL)Z Fig. 5.1.5.7 Areas de flujo pora bancos en tresbolillo
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Despejando la hipotenusa;

2

S
H= <—t) + (5,.)?
2
Y la separacidn por donde pasa el flujo mdsico es:

2

H—d= (%) + ()2 |-d

Asi, la velocidad maxima para el arreglo triangular o tresbolillo es:

2

S S
PUeo (?t) L = pumax (?t) +(S? |—d| L

Despejando U, y, e tiene que:
St
o w(3)

Umax
(&) + )

Donde u, es la velocidad de la corriente libre, S; es la separacidn transversal o perpendicular al flujo y

S| es la separacion longitudinal paralela al flujo.

La temperatura (Tp) de la pared exterior para cualquier tubo es la misma y las propiedades del fluido se
evallan a la temperatura de pelicula (T,;,).

m 2

Es posible calcular la caida de presidn en un haz de tubos, cuando se trata de gases mediante la siguiente

relacion:
Pl
AP = NLfox( ;”a") .... €¢.5.1.5.33
Donde:

N, = Numero de filas en direccion de la corriente libre

fo = Factor de friccion.
X = Factor de correcidén

p = Densidad evaluada en las condiciones de la temperatura media .

Unmax = Velocidad maxima en el area de secciéon mimima.
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Jacob [3], proporciona las siguientes relaciones para determinar el factor de friccidn para los arreglos en
linea y tresbolillo respectivamente:

0.08(S5.,/d)
(S, — d/d)]0.43+1.13(d/SL)

fo=+4 {0.044 + } (Repar) %1% Arreglo en linea.

0.118
[(Se = d/d)]*o8

fo = 4{0.25 + }(Reméx)_0'16 e e e e Arreglo en tresbolillo.
El factor de friccion puede evaluarse también, usando la figura 5.1.5.8.a para el arreglo cuadrado y
5.1.5.8.b para el arreglo en tresbolillo, como lo sugiere Zukauskus [4].

Ejemplo 5.1.5.6.1.

A través de un haz de tubos de 15 filas transversales y 5 filas en la direccion de la corriente, fluye aire a 1
atmdsfera de presién y 10 °C a la velocidad de 7 m/s medida en un punto de la corriente antes de que el
aire entre al haz de tubos. Las superficies de los tubos se mantienen a 70 °C. El didmetro de los tubos es
de 2.54 cm y estan dispuestos en linea, de modo que la separacién en ambas direcciones normal vy
longitudinal es de 3.81 cm. Calculese el calor total transferido por el banco, si cada tubo tiene 2.5 m de
largo. Calcule también la temperatura de salida del aire, asi como la caida de presién en el haz de tubos.

Solucién:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, el flujo es perpendicular al haz de tubos, el aire se
calienta y las propiedades del fluido son constantes y se evalian a la temperatura de pelicula. Ademas el
numero de filas en direccidn del flujo de la corriente es menor de 10, por lo tanto es necesario encontrar
el factor de correccion.

L 70410 5,
= 2 -
p = 1127 kg/m3.
57
0 O

u=1918x10"°kg/m —s. !
v =1702x10"° m?/s. u

k =0.02662 W/m — K. # |
P. = 0.7255

cp =1,007J/kg — K

Uy =7m/s Arreglo en linea o cuadrado.
T, =70°C
Tw =10°C

St = SL = 381 cm
L=25m

Para el céalculo de la velocidad maxima se requiere el drea de paso minima, la cual para el arreglo
cuadrado es:
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Fig. 5.1.5.8.a Factor de friccion para bancos de tubos en arreglo cuadrado o en linea
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Fig. 5.1.5.8.b Factor de friccion para banco de tubos en arreglo triangular o tresbolillo
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( \ ) 7( 3.81 ) 21m)
Uiv = U = _— ) = m/s
max @ Se—d 3.81 — 2.54
Calculo del numero de Reynolds maximo.
Unsd  (1.127)(21)(0.0254)
R, . =Pimad %~ 31,342
max u (1918 x 1075)

Segun la tabla 5.1.5.4 el factor de correccién para un nimero de filas en direccién de la corriente igual a

5,es: F.C =0.92
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Aplicando la ecuacién 5.1.5.32, se tiene que:

— hd
Nuy == =FC [C(Remax)nprl/3]

Puesto que S; =S5, =3.81 cm.

Entonces;
Se S, 381
a°d 2858 1O

Con estos valore se encuentran en la tabla 5.1.5.3, para el arreglo en linea los valore de € = 0.278 y
n=0.62

Sustituyendo valores en la ecuacién 5.1.5.32, se obtiene:

—  hd
Ny = == 0.92[0.278(31,342)%62(0.7255)/3] = 153.2

Asi, el coeficiente de transferencia de calor para el haz de tubos es:

Nygk  (153.2)(0.02662)

h=—4 0.0254

=160.53 W/m? — K

Entonces el area total de la superficie de transferencia de calor (banco de tubos) es:
A = N(mdL) = (15 x 5)()(0.0254)(2.5) = 14.962 m?

Puesto que la temperatura del aire aumenta al atravesar el haz de tubos, es de suponer que la
temperatura a la salida serd mayor que la de la entrada, asi que puede utilizarse una temperatura media
aritmética de T,, para el cdlculo del calor total cedido por el haz de tubos. Asi, igualando el calor
transferido por conveccién desde el haz de tubos, con el absorbido por el aire se tiene:

— TOO]_ - TOOZ .
q= hA (Tp - T) = mcp(Tooz —Teo1)

Como el flujo masico a la entrada es igual al de la salida, entonces se puede evaluarse a las condiciones
de entrada.

Thl = mz =m= poouooAl

P (1.0132x 10%)

- =1.247 k 3
RT..  (287)(283) g/m

Poo =
Y el area de entrada al haz de tubos es:

A; = (15)(0.0381)(2.5) = 1.42875 m?

Sustituyendo valores:

M = Polleds = (1.247)(7)(1.42875) = 12.476 kg/s

Sustituyendo se tiene que:
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Teo1 + Toon

2 ) = Tth(Tooz - Tool)

q= EA(Tp—

Toy + 10

(160.53)(14.962) (70 - T) — (12.476)(1,007)(T.., — 10)

Resolviendo se obtiene;

Tz = 22.43°C

El calor transferido por el banco de tubos al aire es:

q = 1mcp(Teoz — Teor) = (12.476)(1,007)(22.43 — 10) = 156,162.2 w = 156.162 kW

Para el calculo de la caida de presiéon en el banco de tubos en linea, se determina con la féormula;

purznéx
2

AP = NLfOX<

El nimero de filas en direccién del flujo es:
N=5
El factor de friccion se determina con la formula para el arreglo en linea:

0.08(5.,/d)
[(S; — d/d)]0.4-3+1.13(d/SL)

fo=4 {0.044 + } (Remsx) ™"

0.08(3.81/2.54)
[(3.81 _ 2_54/2_54)]0.43+1.13(2.54/3.81)

fo= 4{0.044 + }(31,342)-0-15 = 0.268
El factor de friccién puede evaluarse de acuerdo a la figura 5.1.5.8.a con R, = 31,342y P, =S, /d =
3.81/2.54 = 1.5, asi fy = 0.29

El término X (factor de correccién) es igual a la unidad tanto para el arreglo cuadrado como para el
tresbolillo en equilatero. La densidad se evalla a la temperatura media entre la entrada del aire y la
salida del banco de tubos, es decir:

| Tep+ Ty 2243+ 10

T,
" 2 2

=16.215°C

pm = 1.223 kg/m3

La velocidad maxima para el arreglo en linea es:
Unax = 21m/s

Por ultimo, sustituyendo valores:

2
PUmax

AP = NLfox< : ) = (5)(0.268)(1) = 361.36 Pa

[(1.223)(21)2]
2
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5.2. Conveccion natural.

En las secciones anteriores estudiamos la transferencia de calor por conveccion forzada, cuyo objetivo fue
la determinacién del coeficiente de transferencia de calor en superficies planas, tanto en flujos laminar
como turbulento. Asimismo, se establecié el hecho de la determinacion de este coeficiente mediante el
método integral y el diferencial, notando que la diferencia entre los resultados obtenidos en ambos
métodos, no difieren por mucho, asi que se adoptaron los resultados del método integral en la solucion
de los problemas correspondientes a esas secciones. También se hizo hincapié, en las correlaciones
empiricas utilizadas en algunos casos y obtenidas a partir de la experimentacién y no en forma analitica.

En ésta seccion y las siguientes estudiaremos el caso de la conveccidn natural o libre, en la cual se
observa que el fluido debe su movimiento a los cambios de densidad que son resultado del proceso de
calentamiento del fluido que se encuentra préximo a la superficie calefactora.

El movimiento del fluido en la conveccidn natural, tratese de un liquido o de un gas, son resultados de las
fuerzas de flotabilidad impuestas sobre el fluido al disminuir su densidad y aumentar su volumen, al estar
proximo a la superficie calefactora. Las fuerzas de flotabilidad o de empuje se hacen presentes debido a
que sobre el fluido actuan ciertas fuerzas como es el caso de la gravedad, fuerzas de corte viscosas y
fuerzas de inercia.

5.2.1. Definiciones.

Al igual que la transferencia de calor por conveccion forzada, la conveccion natural o libre depende del
coeficiente convectivo h, y éste a su vez es funcion de las propiedades fisicas y térmicas del fluido que
estd en contacto con la superficie de transferencia de calor.

Dichas propiedades son la viscosidad dindmica u, la viscosidad cinematica v, la conductividad térmica k,
la densidad p, la difusividad «, etc. La superficie también es funcién del coeficiente de transferencia de
calor, dada su forma geométrica y su aspereza. Ademas, el tipo de flujo; laminar o turbulento influye en
la determinacion del coeficiente h. Ciertos nimeros adimensionales que surgen al combinar las
propiedades del fluido, como el nimero de Grashof (G,.), el de Rayleigh (R,), etc., también influyen en el
proceso de la conveccidn natural, asi:

h=flp,mv,k g, ¢, a,B,P, TRy L .....)

En la conveccién natural o libre, el movimiento del fluido es provocado por las fuerzas de empuje que se
ejercen sobre este cuando disminuye su densidad al encontrarse en la proximidad de la superficie de
transferencia de calor o superficie calefactora.

En cualquier caso, la transferencia de calor por conveccidn natural es proporcional a la diferencia de
temperaturas entre la superficie y el fluido adyacente a ella, y puede representarse matematicamente
mediante la ley de enfriamiento de Newton; asi:

q=hA(T;,—-T,)

En esta expresion g, es la velocidad de transferencia de calor por conveccién en (W), h es el coeficiente
de transferencia de calor o de pelicula en (W/m? — k), A el 4rea de la superficie en contacto con el
fluidoy (T¢ — T.,) la diferencia de temperaturas.
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En el analisis de la conveccidon natural, es practica comun agrupar las propiedades del fluido con la
finalidad de quitar las dimensiones a las expresiones que modelan el mecanismo, lo cual conduce a los
siguientes niUmeros adimensionales.

Numero de Grashof (G,.), el cual representa la relacién que existe entre las fuerzas de empuje y la fuerza
de corte viscosa, actuando sobre un elemento de volumen del fluido. Es un indicativo del tipo de flujo del
fluido; laminar o turbulento.

_ Fuerzas de empuje  gB(Ts — To)L.> _gB(Ts — To)L.>

r=

Fuerzas viscosas V2 B (u/p)?
Donde;

g = Aceleracion gravitacional enm/s.

B = Coeficiente de expansion volumétrica a presioén constante en K~1.

Ty, = Temperatura de la superficie de transferencia de calor en °C.

T, = Temperatura del fluido muy alejada de la superficie calefactora en °C.
L. = Longitud caracteristica de la superficie en cuestibn en m .

v = Viscocidad cinematica del fluido en m?/s.

El papel que desempefia el nimero de Reynolds en la conveccién forzada es realizado por el nimero de
Grashof en la conveccidén natural o libre, es decir predice si el flujo del fluido es laminar o turbulento.

Numero de Rayleigh (R,), definido como el producto de los nimeros de Grashof y de Prandtl como se
indica enseguida, indica la transicion entre el flujo laminar y turbulento, es decir; cuando R, < 10%, el
flujo es laminar y por el contrario R, > 107, turbulento.

_ g.B(Ts B Too)Lc3

R,=G,P, = 2 P,)

El nimero de Prandtl se define de la misma forma como se hizo en la seccion 5.1.1.

Coeficiente de expansién volumétrica (B), definida como una propiedad del fluido que representa la
diferencia de densidades en términos de diferencias de temperatura a presidon constante, puesto que
esta diferencia en densidades da lugar a la fuerza de empuje y sostiene desde luego el flujo del fluido.

ﬂ_l(av) _ 1(0p) _ Po—P
“v\aT/p p\dT/p  p(T-To)
En el caso de que el fluido sea un gas ideal como es el caso del aire y otros mas a saber; puede

demostrarse que el coeficiente de expansion volumétrica se define como el reciproco de la temperatura.
Asi, para un gas ideal:

P
" RT

(7). =(-7)

Sustituyendo este valor en la expresidn anterior, se tiene;

p

e —
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#=- (7))

Donde T, es la temperatura absoluta del gas en Kelvin.

Si el fluido es un gas real, el coeficiente de expansién volumétrica f8, puede determinarse con la ayuda de
las tablas de propiedades para el fluido en cuestién.

5.2.2. Conveccidn natural en una placa plana en: placa plana vertical, tubos verticales, placas
inclinadas, placa horizontal, cilindro horizontal y esferas.

Considere la placa plana vertical mostrada en la figura 5.2.2.1. Cuando se calienta la placa se forma como
se ilustra en la figura una capa limite de conveccién natural. Al inicio del borde de ataque el flujo es
laminar; pero a una cierta distancia del mismo comienza la transicion de laminar a turbulento, llegando a
ser completamente turbulento en la parte superior de la placa.

Todo esto se debe a las propiedades del fluido y a la diferencia de temperaturas entre la superficie de
transferencia de calor T, y la temperatura del fluido T,,, que se encuentra fuera de la capa limite de
conveccidn natural.

turbulento

[ Zona de transicion

Flujo laminar
X

W
i

Fig. 5.2.2.1. Placa vertical calentada.

Para el régimen laminar, el perfil de velocidades en la capa limite de conveccion natural es
completamente distinto al perfil de velocidades en la capa limite de la conveccién forzada. Justo por
encima de la superficie de la placa la velocidad es nula por la condicion de no deslizamiento, luego
aumenta en direccion Y, hasta alcanzar un valor maximo; y después disminuir hasta el valor de cero
justo en el borde de la capa limite hidrodinamica.

Fuera de la capa limite las condiciones de la corriente libre, estdn completamente en reposo para el caso
de la conveccidon natural. Ver figura 5.2.2.1.a

Asimismo, en la figura 5.2.2.1.b, se observa que para el régimen laminar el perfil de temperatura en la
capa limite se desarrolla con la temperatura maxima justo por encima de la superficie de la placa
calentada y disminuye en direccién Y, hasta alcanzar la temperatura de la corriente libre T, justo en el
borde de la capa limite térmica.

e —
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Fig. 5.2.2.1.a. Perfil de velocidades, flujo laminar Fig. 5.2.2.1.b. Perfilde temperatura, flujo laminar

Es importante recalcar que el coeficiente de transferencia de calor en la conveccidon natural es
relativamente pequefio comparado con el de la conveccién forzada, sin embargo, muchos dispositivos
utilizan este medio de transferencia de calor para funcionar correctamente, tal es el caso de los
transformadores eléctricos, radiadores para calefaccion en edificios residenciales, en disipadores de calor
del tipo electrénico, etc.

Para determinar el coeficiente de transferencia de calor en una placa plana vertical calentada y con una
temperatura uniforme Ty, en su superficie; expuesta a un fluido de menor temperatura T, se puede
partir analiticamente dando solucidon simultdnea a las ecuaciones de continuidad, cantidad de
movimiento y energia, sin embargo la tarea es sumamente compleja debido a que el perfil de velocidad y
de temperatura estan intimamente relacionados entre si; y dependen el uno del otro.

Por consiguiente solo se empleara el método integral, el cual fue utilizado en la conveccién forzada para
la determinacion de los parametros adimensionales mas significativos que interviene en la conveccion
natural y posteriormente se presentaran las correlaciones empiricas mas comunes utilizadas en la
practica.

Considere el volumen de control Ax.Az.dy, indicado en la figura 5.2.2.2., un andlisis de la cantidad de
movimiento sobre de él, muestra que las fuerzas que actuan son las de empuje, la de gravedad, la de
friccion y las de presidn causadas por la diferencia en altura a lo largo de la placa; como se indica en la
figura 5.2.2.3.

Para simplicidad del analisis se hacen las siguientes suposiciones:

++ Las fuerzas de inercia que acttan sobre el volumen de control, son despreciables comparadas con
las fuerzas de corte y la de gravedad.

¢ No existe variacién de presién en direccién Y, es decir: dP /Y = 0

+»+ Las propiedades del fluido, excepto la densidad dentro de la capa frontera son constantes; y la
densidad es funcién lineal de la temperatura, dentro de la capa limite.
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iV
S
T hAxAz

dy

5
T “ f putAzdy|,
0

F4
=& 5
\éy v Jﬂ Phzdyl, f pghxhzdy

4]

Fig. 5.2.2.2. Volumen de control Fig. 5.2.2.3. Fuerzas actuando sobre el volumen de control.

Igualando la suma de las fuerzas exteriores en direccidon x, con la fuerza de empuje que actian en el
volumen Ax.Az.dy, y considerando las fuerzas hacia abajo negativas, se obtiene:

é

s s s s
f pUlAzdy|iax = —f pgAxAzdy — T, AxAz +f pulAzdy|, — f PAzAY | iax + f PAzdy|,
0 0 0 0 0

O bien;

6

5 s s s
f PU?Azdy|yipy — f puAzdy|, = —f pgAxAzdy — T,AxAz — U PAzdy|yipy — f PAzdylx]
0 0 0 0 0

Agrupando términos y dividiendo la ecuacién entre AxAz, se tiene:

S

1) 1) 1) 1)
f PUlAZdY |y ipy — f pulAzdy|, = —f pgAxAzdy — tsAxAz — U PAzAY | ipx — f PAzdylx]
0 0 0 0 0

1) S
[fo Pdylyiax — fo Pd}’lx]
Ax

pglAxAzdy — 1, AxAz —

1) )
Jo P2 AY | xsnx — [y puPdyly ‘F
Ax A

En el limite cuando Ax — 0,

d 1)
Ef puzdy=—rs—f pgdy —— dey
0

Puesto que la fuerza ejercida por unidad de volumen P = p.g, es constante; se tiene que:

d ) ) d )
_ 2 — 7 _— _
Ix fo pu‘dy = —Tg fo pgdy P fo (pog)dy

Factorizando;
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d ) )

2 _
— | pudy=-1 —f 9(p — poo)dy
dxf0 S o

d 1) 1)

2 —
— | putdy=-t +f 9P — p)dy
dxf0 S o

Asi:

df 24 d”| +f6( ydy  (ec.5.2.2.1)
— | putdy =-p— 9(po —p)dy  (ec.5.2.2.
dx J, dyy:() 0

Pero;

P —PpP
ﬁ p(T - Too)
Entonces;

Poo —p = pB(T —T)

Sustituyendo este valor en la ecuacién 5.2.2.1., se obtiene la ecuacion integral de la cantidad de
movimiento, ecuacion 5.2.2.2.

d (¢ du 8
af puldy = —pu d_‘ + f pgB(T —Ty)dy ........ec.5.2.2.2
0 Yiy=o Jo

Un andlisis similar en el volumen de control respecto a la energia que entra y sale de él, nos lleva a la
ecuacién 5.2.2.3., conocida como la ecuacion integral de energia.

d (° dT
—f (To — Tudy = a— vewn. €. 5223
d'x 0 dy y:()

Las ecuaciones 5.2.2.2.,, y 5.2.2.3,, deben ser resueltas simultdneamente ya que las incégnitas, uy T,
aparecen en ambas.

Para el perfil de velocidades ec. 5.2.2.2., se sugiere una solucidon aproximada por la expresion:

ST

(1 - %)2 (ec.5.2.2.2.a)

u
U
En cuya expresion U y 6 son funciones de x que se determinaran posteriormente y tienen dimensiones
de velocidad y distancia, respectivamente. Dicha aproximacion satisface los requisitos o condiciones de
frontera siguientes:

u=0, en y=0
u=0, en y=96
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du 0 5
—=0, en =

dy y

El perfil de temperatura dado por la ecuacidn 5.2.2.3., estd aproximado por;

1-2
)

T—To _ ( 3’)2 (ec.5.2.23.b)

Que satisface las condiciones de frontera siguientes:

T =T, en y=0
T =Ty en y=9§
dT

EzO, en y=9§

Sustituyendo los perfiles de velocidad y temperatura en las ecuaciones 5.2.2.2., y 5.2.2.3,, se tiene
respectivamente,

:—xf:pUz @_z) (1- %)4 dy = —u (%) + fog pgb(1- %)2 (Ts —To)dy  (ec.5.2.2.4)

:_xf: [—U (%) (1 - %)4 (T, — Too)] dy =« (— %) (Ts = Ts) v vevnn..€.5.2.2.5

Ahora bien, aunque el movimiento del fluido es el resultado de las variaciones en su densidad, estas son
realmente pequeiias, y una solucién satisfactoria al problema puede obtenerse con la hipdtesis de flujo
incomprensible, esto es, p = constante. Asi, la ecuacidon 5.2.2.4., puede escribirse como:

2

pUz;—Jj(;—j) (1 —%)4 dy = —u(%) +pgB(Ts —Too)fos(l —%) dy

Notando que la integral de,

6 2 4 EY
[0 -5

Y que la integral de,

La ecuacidn 5.2.2.4., puede ser reescrita como:

p:—x [UZ (%)] =—u (%) + pgB(Ts — T) (g) (ec.5.2.2.6)
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Del mismo modo la ecuacién 5.2.2.5., puede escribirse,

—U(T, — Tm):—xf [(g) (1- %)4] dy = a (— g) (T, — T)

Notando que la integral de,

La ecuacidn 5.2.2.5., puede ser reescrita como:

1 d 1
oo (T = T.) = (U8) = 2a(T, ~ T..) (5) (ec.5.2.2.7)

Las ecuaciones 5.2.2.6,y 5.2.2.7 pueden rearreglarse para dar;

d [UZ (i)] =— (%) + gB(T; — Ty) (g) (ec.5.2.2.8)

dx 105
1 d 2a
- (U8) = (?) (ec.5.2.2.9)

Como se planted anteriormente U y § son funciones de x, y una forma de resolver las ecuaciones 5.2.2.8,
y 5.2.2.9., consiste en suponer soluciones de prueba para U y §. Se suponen funciones de de potencia en
X para las incégnitas, U y §, como sigue:

U=A4x™
6 = Bx™

Sustituyendo estos valores en las ecuaciones anteriores, se tiene:

(2m+n

)A23x<2m+"-1> = —évx(m‘n) + gB (T, — T, )(B—xn> (ec.5.2.2.10)
105 B gpils =il 73 i

m+n 2a
( 30 )A3x<m+n—1> =Fx—n (ec.5.2.2.11)

En ambas ecuaciones la potencia de x que aparece en cada término de la igualdad, debe ser idéntico. Por
tanto; igualando potencias se tiene:

2Zm+n—1=m—-—-n ...... delaec.5.2.2.10
m+n—1=-n ... delaec.5.2.2.11

Resolviendo el sistema de ecuaciones, se tiene; m = 1/2, n = 1/4.
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Asi:
U = Ax1/2
8§ = Bx1/*

Al sustituir los valores de my n, en las ecuaciones 5.2.2.10, y 5.2.2.11., se obtienen las siguientes

ecuaciones:

- (3)-(3)
AB _ 2a

40 B

Resolviendo el sistema se obtiene como resultado:

A:5.17v(—+— ]
v

20 v)‘l/z gB(Ts — Top)]?
21 «a

B =393 (@ + 3)1/4 gp(Ts — T)| (K)_l/z
SN2« V2 a

Por lo tanto el espesor de la capa frontera esta dado por;

5 _ _
~ =393 /2(0.952 + B)V4Gr, M*

Donde el niumero de Prandtl es:
P.=v/a
Y el nUmero de Grashof local es:

_ glg(TS - Too)x3

Gr,
X VZ

Ahora bien, el coeficiente local de transferencia de calor h, puede ser evaluado con la expresion;

oT
—kA—| = RA(T, — T»)
ay y=0

Usando el perfil de temperatura de la ecuacién 5.2.2.3.b, se obtiene:

B = 2k
S
O bien,

e —
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:2
I
I
I

X
2 (g) = 0.508P12(0.952 + B)~Y4Gr!/* ... ec.5.2.2.12

La ec. 5.2.2.12., expresa el numero de Nusselt local para la placa plana vertical en conveccién natural o
libre.

El coeficiente promedio de transferencia de calor h, se obtiene integrando el coeficiente local de
transferencia de calor sobre la altura L, de la placa, tomando en cuenta que la temperatura de la placa es
uniforme, es decir:

_ 1 L 4
h=r fo hdy = (5) helyes

Y el numero de Nusselt promedio, para la placa plana vertical en conveccion natural, estd representado
por la ecuacién 5.2.2.13.

_hL
Ny=—= 0.667P/%(0.952 + B)~Y4Gr'* ....ec.5.2.2.13

En el caso de que el fluido sea aire con un nimero de Prandtl igual a 0.7, las ecuaciones anteriores se
simplifican a la forma:

N ——hx—03 8Gr/* 5.2.2.14
uy =3, =V 78Gr," " ......ec.5.2.2.
. hL 1/4

N, = - 0.504Gr;"" ......ec.5.2.2.15

Las relaciones anteriores son vélidas para el régimen laminar, cuando R, = Gr,P. < 10°y las
propiedades del fluido dentro de la capa frontera se evaltan a la temperatura de pelicula.

Para el caso de flujo turbulento, cuando el R, = Gr, P, > 107 el perfil de velocidades, temperatura y el

espesor de la capa frontera esta dado por las siguientes expresiones;

1/7 4
=G (-3
T—-T, /7
T, — T (1- E)
g = 056567 °1P/"* (1 + 049457/ 3)0'1

Y el nimero de Nusselt promedio esta dado por la ecuacion.
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E

-2/5
= 0.296P7/1%(1 + 0.494B,2/%) /°r2/° .. ec.5.2.2.16.

=
I

u

Las propiedades del fluido dentro de la capa frontera se evallan a la temperatura de pelicula.
Ejemplo 5.2.2.1

Determine el coeficiente promedio de transferencia de calor por conveccién natural para una placa
vertical de 30 cm de altura, cuya superficie se encuentra a 50 °C. El aire que la rodea estd a una
temperatura de 20 °C. Ademas, calcule el espesor de la capa frontera en x = L.

Solucidn:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, las propiedades del fluido son constantes, incluso la
densidad y se evaluan a la temperatura de pelicula. La capa frontera debe ser laminar a comprobar.

L=30cm=03m

&

T, =50°C M T
To =20°C P

Las propiedades del aire a la temperatura de pelicula, son:

L Ts

7=t e goec

f 2 L
u=1895x10"%kg/m.s

k=0.02625W/m —-K ? Too

cp = 1007 J/kg — K A1
v =1.655x10"°>m?/s Y

P. = 0.7268

1 1

B=7=351273 308

=3.25x10"3 K1

Calculo del numero de Grashof para toda la longitud de la placa para comprobar si el flujo es laminar.

_gB(T, — T,)L*  (9.8)(3.25x 1073)(50 — 20)(0.3)*
B V2 - (1.655 x 10-5)2

Gry, = 0.94189 x 108

Entonces el nUmero de Rayleigh es:
R, = Gr P = (0.94189 x10%8)(0.7268) = 0.685 x10% < 10° Flujo laminar.

Puesto que el flujo es laminar, puede utilizarse la ecuacién 5.2.2.13, para calcular el nimero de Nusselt
promedio:

_  hL
N, == = 0.667R"/*(0.952 + P.)"V/*Gry"*
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— hL
Ny =—= 0.667(0.7268)*/2(0.952 + 0.7268)"1/4(0.94189 x108)/* = 49.21

Y el coeficiente de transferencia de calor promedio es;

_ Nyk  (49.21)(0.02625) ,
=== 03 =43W/m?—K

El espesor de la capa frontera en x = L = 0.3, esta dado por la expresion:

8 -1/2 -1/4
=393 /2(0.952 + B)Y4Gr, Y

5 = L[3.93p7%(0.952 + B)V4Gr; /*]

8 = 0.3[3.93(0.7268)71/2(0.952 + 0.7268)/*(0.94189 x108)~*/*] = 0.016 m = 1.6 cm

Correlaciones empiricas para la conveccion natural.

Al igual que en la conveccidon forzada gran parte de las formulas o correlaciones empiricas, utilizadas en la
practica y que involucran a la conveccidn natural se basan en resultados experimentales. En esta seccion
se presentan las formulas para placas verticales, cilindros verticales, placas inclinadas, placas
horizontales, cilindros horizontales y esferas.

Dichas correlaciones consisten en una relacion funcional entre el nimero de Nusselt y el nimero de
Rayleigh, el cual se define como el producto de los nimeros Grashof y Prandtl. Como se estudid en el
analisis de la placa pared o plana vertical en conveccidn natural, estos grupos adimensionales son los de
mayor importancia y la relacién mas usual es de la forma:

_ hL
N, = 7 = C(Grpr)n = C(Ra)n

En esta relacidn, las propiedades del fluido dentro de la capa frontera se evallan a la temperatura de
pelicula Ty.

++ Correlaciones empiricas para la conveccion natural en placas verticales.

A continuacidn se presentan algunas de las correlaciones mas utilizadas en la transferencia de calor en
placas verticales isotérmicas, recomendadas por McAdams [4]. Dichas correlaciones se basan en la altura
de la placa como longitud caracteristica L.. Las relaciones se usan para diferentes rangos del nimero de
Rayleigh.

N, = 0.59(Ra;)*  para 10* < Ra; < 10° (5.2.2.17)
N, = 0.10(Ra;)"* para 10° < Ra; < 102 (5.2.2.18)

Churchil y Chu[4], han demostrado que las correlaciones antes dadas se aproximan bastante a los datos
experimentales.
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_ 0.670R,"/* .
N, = 0.68 + para R, < 10 (ec.5.2.2.19)

[1 s (0.492)9/ 16]4/ K

B

0.387R,'/°

N, = 0.825 + para 107! < Ra; < 102 (ec.5.2.2.20)

8/27

0.492)9/ 16

1+ P

¢+ Correlaciones empiricas para la conveccién natural en cilindros verticales.

La longitud caracteristica para cilindros verticales isotérmicos, es la altura L. La transferencia de calor en
un cilindro vertical puede calcularse usando las mismas correlaciones para la placa plana vertical, siempre
y cuando el espesor de la capa frontera sea pequefio comparado con el didmetro D, del cilindro. Gebhart
[3], establecié un criterio para tratar un cilindro vertical del mismo modo que una placa vertical,
utilizando la siguiente desigualdad. Todas las propiedades del fluido se evalian a la temperatura de
pelicula.

D 35

-

L~ (Gr)Y/4

¢+ Correlaciones empiricas para la conveccién natural en placas inclinadas.

La longitud caracteristica para placas inclinadas isotérmicas, es su longitud L. La transferencia de calor en
una placa inclinada puede calcularse usando las mismas correlaciones de la placa plana vertical, si se
toma en cuenta lo siguiente.

Considere una placa inclinada caliente como se muestra en la figura 5.2.2.4, la cual forma un angulo 9,
con la vertical, como se indica en la figura.

Fig. 5.2.2.4 Plocao indinado caliente

Si la placa estuviera en posicidon vertical, y estd expuesta a un medio ambiente mas frio, la fuerza neta
F = g(ps, — p), que impulsa al fluido es la diferencia éntrela de empuje y la de la gravedad y actdan
sobre un volumen unitario de fluido dentro de la capa frontera seria en direccién vertical.

Sin embargo como la placa esta inclinada esta fuerza se descompone en sus componentes F, = Fcos 0y
E, = Fsenf, como se indica en la figura. Dado que la componente que impulsa el movimiento del fluido
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(E, = Fcos 0) es la més pequefia, se espera que las fuerzas de conveccién sean mas débiles y la
velocidad de transferencia de calor sea menor con relacidn al caso de la placa vertical.

Mediante experimentacion se ha demostrado que esto se cumple para la superficie inferior, sin embargo
sucede lo contrario en la superficie superior. Esto se debe a que la componente (Fy = Fsen@) es la que
inicia el movimiento del fluido hacia arriba en adicidn al movimiento paralelo de la placa x, ocasionando
el rompimiento de la capa frontera formando columnas, como se muestra en la figura 5.2.2.5.

N

Fig. 5.2.2.5 Rompimiento de la capo frontera

Este hecho, origina que la resistencia a la transferencia de calor disminuya y aumente la taza de
transferencia de calor, respecto a la direccidn vertical.

En el caso de que el fluido estuviera a mayor temperatura que la placa, la capa frontera sobre la
superficie superior permanece intacta con un flujo mas débil en ella, y la capa frontera sobre la superficie
inferior se divide, mejorandose la transferencia de calor.

Al permanecer la capa frontera intacta, ya sea la superficie inferior de una placa caliente o la superior de
una placa fria, el nimero de Nusselt se puede determinar, utilizando las relaciones de una placa vertical;
siempre y cuando se reemplace la gravedad g, por su componente, gcos@, para cuando 8 < 60°.

+«+ Correlaciones empiricas para la conveccion natural en placas horizontales.

El valor del nimero de Nusselt para la transferencia de calor en superficies horizontales depende de que
la placa este caliente o fria en relacién con el fluido circundante, es decir:

Si la placa estd mas caliente que el fluido circundante se cumple que;

Si la superficie caliente de la placa esta hacia arriba, en un medio ambiente mas frio, la fuerza neta actua
hacia arriba, calentando al fluido y forzandolo a subir. Pero si la superficie caliente de la placa esta hacia
abajo, la placa bloquea al fluido caliente que tiende a subir (excepto el cercano a los bordes), impidiendo
la transferencia de calor.

Si la placa es mas fria que el fluido circundante, entonces se cumple lo contrario, puesto que la fuerza
neta (peso del fluido menos fuerza de empuje) actta hacia abajo y el fluido enfriado tiende a bajar.

Se puede determinar el nimero de Nusselt promedio para superficies horizontales tomando en
consideracion que la longitud caracteristica tanto para placas cuadradas, rectangulares y circulares;

puede representarse mediante la ecuacién propuesta por Goldstein, Sparrow y Jones [4].
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B Area de la superficie de la placa plana
.=

Perimetro de la placa plana.

Note que al aplicar esta férmula se obtiene que para una placa plana cuadrada horizontal L. =L/4,y
para una placa circular L, = D/4. Donde Ly D, son el lado y el didametro de las placas cuadrada y circular
respectivamente.

A continuacién se presentan las ecuaciones mas utilizadas en la practica para la transferencia de calor en
placas horizontales. Todas las propiedades del fluido deben ser evaluadas a la temperatura de pelicula
Ty

Placa horizontal caliente con cara hacia arriba. Las correlaciones para esta clase problemas se basan en
el trabajo experimental de Lloyd y Moran [3], quienes emplearon técnicas electromecanicas, estas
correlaciones son:

N, = 0.54(Ra;)"/* para 2.6 x 10* < Ra, < 107 (ec.5.2.2.21)
N, = 0.15(Ra;)"®  para 107 < Ra; < 3 x 10%° (ec.5.2.2.22)
La longitud caracteristica que se utiliza en el nimero de G, se define segun la ecuacién de Goldstein.

Placa horizontal caliente con cara hacia abajo. Las correlaciones para esta clase problemas las
recomienda McAdams. La longitud caracteristica es la descrita por la ecuacidn de Goldstein.

N, = 0.27(Ra;)* para 3x10° < Ra; <3x10°  (ec.5.2.2.23)

Placa horizontal fria con cara hacia abajo. Se usaran las ecuaciones 5.2.2.21 y 5.2.2.22, para determinar
el numero de Nusselt.

Placa horizontal fria con cara hacia arriba. Se usara la ecuacion 5.2.2.23, para el calculo del nimero de
Nusselt.

¢ Correlaciones empiricas para la conveccién natural en cilindros horizontales.

El valor del nimero de Nusselt para la transferencia de calor en cilindros horizontales para conveccion
natural, fue presentado por McAdams [4], mediante las siguientes correlaciones empiricas; en las cuales
la longitud caracteristica del cilindro horizontal es su didametro D. Todas las propiedades del fluido deben
ser evaluadas a la temperatura de pelicula Ty.

N, =0.4 para 0 < Rap < 107° (ec.5.2.2.24)
N, = Use la grafica 5.2.2.6 para 107> < Rap <3 x10* (ec.5.2.2.25)
N, = 0.53(Rap)/* para 10* < Rap < 10° (ec.5.2.2.26)
N, = 0.13(Rap)'/? para 10° < Ra; < 1012 (ec.5.2.2.27)

Churchill y Chu [4], dan una relacién més compleja, pero que puede ser utilizada para un intervalo mas
amplio de valores para el nimero de Rayleigh.
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2

(
|

N, = 40.6 + para 107° < Rap < 1012 ( ec.5.2.2.28)
|

e

Otra relacién mas simple y a la vez restringida al intervalo laminar, fue presentada también por Churchill
y Chu.

)
0.387Rap'/® ¥
9/16]8/27 |

_ 0.518Rap/*
N, = 0.36 +
0.559
1+ (23)

Para el caso de metales liquidos, la transferencia de calor desde cilindros horizontales puede calcularse,

para 107 < Rap < 10° ( ec.5.2.2.29)

9/16]4'/ 9

segln Hyman, Bonilla y Ehrlich [4], con la expresion.

N, = 053(GrpR.3)"*  para Rap < 102 (ec.5.2.2.30)

20 eatend el
Coordenadas de
L8  curva recomendada
1.6 —Rap Nu_,
=4 3107 0.490 2
0 0.550 D
= (31072 0.661
e | 107} 0.841
3 o0 1.08
3 10 1.51
Z osh102 2.11
= | 10 3.16
£ gef-10* 5.37
108 9.33 /5
0.4 f—10% 16.2
107 28.8
0.2p—108 51.3
10° 93.3
0 T <
-0.2
38’1
"MS o =y =1 =k 8§ S 7 3 9
log (Rag)
Fig. 5.2.2.6 Corelaciones de transferencia de calor por conveccion naturaien
cilindros horizontales. Tomado dei texto W.H. McAdams.

+¢ Correlaciones empiricas para la conveccién natural en esferas.

El valor del nimero de Nusselt para la transferencia de calor en esferas para conveccion natural, fue
presentado por Churchill, mediante la siguiente correlacién empirica; en la cual la longitud caracteristica
de la esfera es su didmetro D. Todas las propiedades del fluido deben ser evaluadas a la temperatura de
pelicula T.
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_ 0.589Ra,"/* u
N,=2+ RTYE para Rap < 10** y B.>0.7 (ec.5.2.2.31)
0.469
(0]
Ejemplo 5.2.2.2

Una placa horizontal delgada de 16 cm de diametro, se mantiene a 130 °C y se encuentra inmersa en un
recipiente de agua cuya temperatura es de 70 °C. La placa transfiere calor por conveccién desde sus
superficies superior e inferior. Determine la cantidad de calor que debe ser suministrado a la placa para
mantener su temperatura a 130 °C.

Solucion:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, las propiedades del fluido son constantes, incluso la
densidad y se evaluan a la temperatura de pelicula. El calor necesario para mantener la placa a 130 °C, es
igual al calor que pierde la placa por conveccion.

T T
— i oL

Puesto que la temperatura de la placa es uniforme, el calor suministrado a la placa es igual a la suma de
calor perdido por conveccidon natural en ambas superficies. El calor perdido por conveccién en el
contorno de la placa se desprecia por ser ésta muy delgada.

Las propiedades del agua saturada a la temperatura de pelicula son:

T_TS+TOO_130+7o_1000C
FTo T 2 T

p =957.9 kg/m3
u=0.282x10"3kg/m.s

u_0.282x1073

= =2.944 x 10 =7 m?
P 957.9 x m’/s

vV =

k=0679W/m—K
cp =4217]/kg — K
P. =1.75

B =0.75x10"3 K1

TRANSFERENCIA DE CALOR Pagina 255



INSTITUTO TECNOLOGICO DE MERIDA TNM

016

Le=—=——=0.04
[ 4_ m

As =

NN

T
(D)? = 7(0.16)* = 0.02m?

Calculo del nimero de Grashof para toda la placa.

_gB(Ty —To)LS  (9.8)(0.75 x 1073)(130 — 70)(0.04)3

= 8
v? (2.944 x 10-7)2 =3.15x10

Gry,

Entonces el nUmero de Rayleigh es:
R, = Gr P. = (3.15 x 108)(1.75) = 5.51x108
Para la superficie superior.

Con base al nimero de Rayleigh se selecciona la ecuacién correspondiente para el calculo del nimero de
Nusselt, asi:

N, = 015(R)Y®  para 107 <Ra, <3x10' .....ec.5.2.2.22
Es la apropiada, sustituyendo valores, se tiene;

N, = 0.15(R)"Y? = 0.15(5.51 x 108)/3 = 123

Entonces el coeficiente de transferencia de calor promedio es:

Nk (123)(0.679)

A=
L, 0.04

= 2088 W/m? — K

Y la cantidad de calor disipado por conveccidn natural por la superficie superior es:
q = hA(T, — T,,) = (2088)(0.02)(60) = 2505.6.6 W
Para la superficie inferior.

Con base al nimero de Rayleigh se selecciona la ecuacién correspondiente para el calculo del nimero de
Nusselt, asi:

N, = 027(R)Y*  para 3x10%° <Ra, <3x10' ... .ec.522.23
Es la apropiada, sustituyendo valores, se tiene;

N, =0.27(R)Y* = 0.27(5.51 x 108)Y/* = 41.37

Y el coeficiente de transferencia de calor promedio es:

_ Nyk (41.37)(0.679)
= = =702.2 2-K
h L 002 702.25 W/m

Y la cantidad de calor disipado por conveccion natural por la superficie superior es:

q = RA(T, — T,,) = (702.25)(0.02)(60) = 842.7 W
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Por dltimo, para calcular el calor suministrado a la placa, el cual es igual al disipado por conveccién para
poder mantener la temperatura de la placa constante; se suman las cantidades de calor disipadas por
ambas superficies.

q = 2505.6 + 842.7 = 3,348.3 w = 3.35 kW
Ejemplo 5.2.2.3

Una tuberia horizontal 25 cm de didmetro exterior, conduce aire a 120 °C. La temperatura del aire
alrededor del tubo es de 20 °C. Calcule el flujo de calor por unidad de longitud disipado por el tubo.

Solucion:

Prevalecen condiciones de estado estacionario, las propiedades del fluido son constantes, incluso la
densidad y se evalian a la temperatura de pelicula. La temperatura del aire en el interior del tubo es
igual a la de la superficie interior del tubo y se supone igual a la temperatura de la superficie exterior,
considerando que el tubo es de pared delgada y la caida de temperatura es casi nula.

T.=120°C

Asi:
Las propiedades del aire a la temperatura de pelicula son:

Ty + T 120420

Tr=— S—=70°C

p = 1.028 kg/m3

u=0.282x10"3kg/m.s

v=1995x10 ">m?/s

k =0.02881 W/m — K

cp = 1007 J/kg — K

P.=0.7177

g = i__ 1 _ 2916x1073 K1
T 70+ 273

L.=D=025m

Calculo del nimero de Grashof para el cilindro.
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_ gB(Ts —T,)D?  (9.8)(2.916 x 1073)(120 — 20)(0.25)*
B V2 B (1.995 x10-5)2

Grp =1.122x 108

Entonces el nimero de Rayleigh es:

Ryp = Grph = (1.1.22 x 108)(0.7177) = 8.052 x 107

Enseguida se selecciona la correlacién tomando en cuenta el nimero de Rayleigh.
N, = 0.53(Rap)/* para 10* < Ra, < 10° (ec.5.2.2.26)
Sustituyendo valores:

N, = 0.53(Rap)** = 0.53(8.052 x 107)/* = 50.2

Entonces el coeficiente de transferencia de calor promedio es:

_ Ngk  (50.2)(0.02881) ,
h=—r= 32 =578 W/m? —K

Y el flujo de calor disipado por unidad de longitud es:

qa = % = h(mD)(T, — Ty = (5.78)m(0.25)(120 — 20) = 454.4 W /m.

5.2.3 Conveccion natural en espacios cerrados.

En la practica, es comun encontrar cierto tipo de fluidos encerrados en el interior de espacios encerrados,
ya sean verticales u horizontales. Dichos fluidos son fendmenos representativos de corrientes de
conveccidn natural, los cuales dan lugar a soluciones analiticas, empiricas y numéricas. En esta seccidn
solo se presentan las correlaciones empiricas para mayor simplicidad al problema.

Conveccion natural en espacios cerrados verticales.

Segun McGregor y Emery [4], al encontrarse un fluido encerrado entre dos placas verticales separadas
una distancia 8, y aisladas en la parte superior e inferior como se muestra en la figura 5.2.3.1, al imponer
una diferencia de temperatura AT = T; — T,, se origina una transferencia de calor en las corrientes de
conveccion natural. En esa figura el nimero de Grashof se calcula mediante la expresion:

_ gB(T, — T,)83

Gr
[ V2

Para numeros de Grashof muy bajos 8 < 2000, la transferencia de calor tiene lugar principalmente por
conduccién, puesto que las corrientes de conveccién natural son insignificantes. Dado que sélo existe
conduccién en la capa frontera, mediante la ley de Fourier se puede escribir;

— keA(Tl - TZ)
1)

En éste caso la conductividad térmica efectiva k., es esencialmente igual a la conductividad térmica real
k.
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H— 5 —

Fig. 5.2.3.1. Espacio vertical

Para numeros de Grashof mayores, las corrientes naturales hacen acto de presencia y la contribucion de
conveccién a la transferencia de calor a través del espacio encerrado, no es insignificante y k, es mayor
que k. Asi, segin Jacob se puede escribir,

_ k A(T; —T.
q=hA(T1—T2)=¥
o bien
- ke
h=%

De manera que
_ hL; hé kK,
M= =% =%

Observe que en la definiciéon del numero de Nusselt, la longitud caracteristica L, es igual a la separacién
8, entre las placas verticales.

Las correlaciones empiricas para el nimero de Nusselt fueron presentadas por Jacob para la
conductividad térmica efectiva.

~ S\1/9
N, = 0.18(Grs)Y/* (Z) para 20,000 < Grg < 200,000 (ec.5.2.3.1)

B S\1/°
N, = 0.065(Grg)'/3 (Z) para 200,000 < Grs < 10x 10° (ec.5.2.3.2)

Las propiedades del fluido y la conductividad térmica se evaldan a la temperatura promedio de T; y T5,.

e —
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Conveccion natural en espacios cerrados horizontales.

Considere un sitio cerrado en posicion horizontal como el ilustrado en la figura 5.2.3.2, cuyas superficies
estan separadas una distancia § muy pequefia, cuando la temperatura de la superficie superior es mayor
que la de la inferior, las corrientes de conveccidn natural son insignificantes, y la transferencia de calor se
debe solo al mecanismo de conduccidn. En tal caso el nimero de Nusselt es igual a la unidad.

Pero, Cuando la superficie inferior es mas caliente que la superior y el nimero de Grashof es menor que
1700, basado en la separacion o longitud caracteristica &, entonces se tiene el caso de la conduccion
pura, como el Unico modo de transferencia de calor y el nimero de Nusselt sigue siendo igual a la unidad.

.

Fig. 5.2.3.2. Espacio horizontal

Sin embargo, para Grg > 1700, se establecen patrones de conveccidn; creandose un sin nimero de
celdas hexagonales en la superficie ver figura 5.2.3.2.1, conocidas como celdas de Bernard. Para
Grs > 50,000 se establece la turbulencia y se destruye el patrén de celdas.

O’Toole y Silveston [4], proporcionan la siguiente correlacidn para la transferencia de calor en espacios

cerrados horizontales.

N, = 0.104(Ras)®3%(P)%>  para 6x10° < Ras <10® (ec.5.2.3.3)

Caliente

Fig. 5.2.3.2. 1. Celdas de Bernard para conveccién natural en espacios horizontales, 1700 < &rg < 50,000
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Ejemplo 5.2.3.1

Dos placas horizontales de 20 cm de lado estan separadas 1 cm y en el espacio entre ellas hay aire a 1
atmodsfera. Las temperaturas de las placas, son 100 °C para la inferior y 40 °C para la superior. Calculese
la transferencia de calor a través del espacio entre placas.

b1l =02m —H

T, =40°C

Aire atmosférico S§=0.01
- =LU.L

Ty = 100°C
1l

Ty +T, 100 + 40

p = S—=70°C

p =1.028 kg/m3

u=2052x10"5kg/m.s
_HB_ -5 2
v—ﬁ—)—l.995x10 me/s

k=02881W/m—K

P. = 0.7177
o o16x107% Kt
B=7=34372916x

La separacién entre placas es muy pequefia y por lo tanto, la transferencia de calor es solo por
conduccidn.

_ 9B, =TS - (9.8)(2916 x 10-)(100 — 40)(0.01)°

G, = == () 558 S 1052 (0.7177) = 3092
ke ok oaf 023’
= C(Gpy) (E) — 0.059(3092) (m> — 147

.= keA(T, —T;) _ (1.47)(0.02881)(0.2)?(100 — 40)

=10.1
5 0.0D) 0.15W

5.2.4 Conveccion mixta.

Cuando las velocidades, debidas al flujo forzado son comparables con las velocidades debidas a las
corrientes de conveccidon natural, como por ejemplo cuando la velocidad del aire es de 0.3 m/s, la
conveccidn adopta una especie de mezcla denominada conveccién mixta; es decir, la conveccién es una
superposicion de conveccién forzada y natural.
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Dado que la transicidn para la conveccién forzada es el nimero de Reynolds y para la conveccién natural
el numero de Grashof respectivamente, es de esperar que la conveccién mixta involucre ambos nimeros
para definir el grupo adimensional.

Un andlisis de las ecuaciones de la capa frontera nos sefiala que (Gr/Rez) >> 1 es la condicidon para que

la conveccidn natural resulte de mayor significado que conveccion la forzada.

Las figuras 5.2.4.a y 5.2.4.b, fueron presentadas por Metais y Eckert [1] y delinean las regiones de
conveccion libre (natural), forzada y mixta (mezclada) para flujos a través de tubos horizontales y
verticales.

La correlacién para conveccién mixta en flujo laminar, segiin Brown y Gauvin [1], esta representada por
la siguiente ecuacion.

_ 0.14 391/3
N, =175 (“—”) |62 +0.012(626,, %) (ec5.2.4.1)

Hw

Donde:

Gz = Numero de Graetz = R,P.(D/L)

Up = viscocidad dindmica del fluido a la temperatura promedio.
Uy = viscocidad dindmica del fluido a la temperatura de pared.

La correlaciéon para conveccidon mixta en flujo turbulento, segin Metais [1], estd expresada por la
siguiente ecuacion.

0.36

_ D
N, = 4.69R,%%"p.021¢ 007 (f) (ec5.2.4.2)

El intervalo de aplicacién de las figuras 5.2.4.ay5.2.4.b es,
D
1072 < P. (f) <1

Todas las propiedades del fluido se evaltdan a la temperatura de pelicula y la temperatura de la pared del
tubo, permanece constante.

e —
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Fig. 5.2.4.a. Regimenes de conveccion natural, forzada y mezclada para flujo a traves de tubos horizontales.
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Fig. 5.2.4.b. Regimenes de conveccion natural, mezclada y forzada para flujo a través de tubos verticales.
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Ejemplo 5.2.4.1

Se obliga a circular aire a 1 atmdsfera y 30 °C transversalmente a un tubo horizontal de 25 cm de
didametro exterior a una velocidad de 30 cm/s. La pared del tubo se mantiene a la temperatura constante
de 130 °C. Calculese el coeficiente de transferencia de calor en esa situacidn si la longitud del tubo es de
40 cm.

Las propiedades del fluido se evaltan a la temperatura de pelicula:

T, +T, 130+30
Ty =t—=————=80°C

p = 0.9994 kg/m?3

u=2.096x10"%kg/m.s

v =%= 2.097 x 10 "> m?/s

k=0.0293W/m—-K

. = 0.7154
o e33x107% k!
B=7=35372833x

La viscosidad del fluido evaluada a la temperatura de pared T, = 130 °C,
py, = 2.3045x 107° kg/m.s

La viscosidad se evalda a la temperatura en bulto, la cual se toma en éste caso como T, = 30 °C, real
mente la temperatura a la cual se evalla dicha viscosidad es la temperatura media en bulto.

up = 1.872x107% kg/m.s

Calculo de nimero de Reynolds con las propiedades evaluadas a la temperatura de pelicula.

= 357.6

R = pudy  (0.9994)(0.3)(0.025)
€ "( u )f ~ (2.096x 1075)

Calculo de nimero de Grashof con las propiedades evaluadas a la temperatura de pelicula.
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. - gB(T, —T1)&°  (9.8)(2.833 x 1073)(130 — 30)(0.025)3
ra V2 N (2.097 x10-5)2

= 100,390.8 = 1.00390 x10°

Calculo de niumero de Rayleigh.
Rq, = G.P. = (100,390.8)(0.7154) = 7.18195 x10*
Asi;
Ra, (ﬁ) = 4,488.72 ~ 4.5 x 103
L

Con base en la figura 5.4.2.a se selecciona el tipo de flujo y con ello la relacidn a utilizar en el calculo de
numero de Nusselt.

Para ello se emplea el valor del nimero de Reynolds.

R, = 357.6
d
Ra, (Z) = 4,488.72 ~ 4.5 x 103

Concluyendo que el flujo es laminar de conveccién mezclada, y la ecuacion empleada para el célculo del
numero de Nusselt es:

u 0.14 4/3 1/3
N, =175 <u_b> [GZ +0.012(G,G6,,'/?) ]
14

Calculo del nUmero de Graetz.

d 0.025

Sustituyendo valores, se tiene:

1.872x 1075

0.14 4/3 1/3
T30IEST0TE |16 +0.012(16 x 100,390.8/%)*| " = 7.8

N, = 1.75(

Y el coeficiente de transferencia de calor es,

Nk (7.8)(0.02953)
d ~ (0.025)

=922W/m? —-K

Pruebe sus competencias. Ejercicios de autoevaluacion para el alumno.

1. La distribuciéon de velocidades para cierto flujo estd dada por la expresion u = 10 sen(w/4)y,
donde y, es la distancia a la superficie del sélido en cm, y u es la velocidad en m/s. Determine el
esfuerzo cortante viscoso en y = 0y y = 5mm para: a) Agua y b) Aceite para motor no usado.
La temperatura del fluido es de 20 °C en todos los casos.

R:7.87 x 1073 N/m?,3.09 x 103N /m?.
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2. Sobre una placa plana delgada fluye aceite nuevo para motor que estd a una temperatura de 150
°C, con una velocidad de corriente libre de 3 m/s. Trace el perfil de velocidades, dentro de la capa
frontera para x =20 cm y x =1 m. Ademas calcule la distancia critica para asegurar flujo
laminar.

R:1.1m.

3. Calcule la fuerza de arrastre en una esfera de radio igual a 10 cm, que se mantiene en una
corriente de aire con u,, =40m/sy T, = 10 °C.
R:15N.

4. Sobre una placa plana circula aire a 30 °C y una atmésfera, y con una velocidad de 2 m/s.
Calculese el espesor de la capa limite a 20 y 40 cm del borde de ataque de la placa. Calcule
también el flujo mdsico que entra en la capa limite entre los 20 y 40 cm.

R:0.588 cm, 0.832 ¢cm,3.54 x1073 kg /s.

5. Sobre una placa plana cuadrada de 1 m de lado, circula hidrégeno a 2 atm. y 15°C, a una
velocidad de 6 m/s. La placa se mantiene a una temperatura constante de 135 °C. Calculese la
pérdida de calor desde la placa.

R:48.7 kW.

6. Sobre una placa plana fluye aire con una velocidad de 20 m/s. La placa tiene 50 cm de largo y
50 cm de ancho. Un alambre colocado en x = 4.5 cm provoca transicion laminar a turbulenta.
Calculese la razén de pérdida de calor de la placa entera, si la temperatura de la superficie es de
60 °C y la temperatura del aire es de 20 °C. La presidn es una atmoésfera.

R:859 .

7. Vapor saturado a la temperatura de 280 °C fluye a través de una tuberia cuyo didmetro interior
es de 15¢cm a una razon de flujo de masa de 100 kg/h. El coeficiente convectivo de
transferencia de calor entre la superficie exterior de la tuberia y el aire ambiente es de
10 W /m? — K y la temperatura del aire ambiente es de 30 °C. Si el calor latente de vaporizacién
del vapor es 1543.6 kJ /kg. Determine la cantidad de vapor condensado en 30 m de longitud.
Pase por alto la caida de temperatura a través de la pared de la tuberia.

R:82.43 kg/h.

8. Vapor saturado a 200 kPa y 212.42 °C sera sobrecalentado en un supercalentador. El vapor
fluye a través de un tubo cuyo didametro interior es de 4 cm a una velocidad de 20 m/s. La
temperatura de la pared del tubo se mantiene a 500 °C. Determine la longitud de tubo
requerida.

R:38.3m.

e —
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9.

10.

11.

12.

13.

14.

15.

Un kg /s de sodio liquido a 300 °C entra a una tuberia de acero puro de 20 cm de didametro. La
pared del tubo se mantiene constante a 375 °C. Calcule la temperatura de salida del sodio si el
tubo tiene una longitud de 0.75 m.

R:366.5°C.

Se calientan 2.3 kg/s de sodio liquido desde 120 hasta 150 °C. Se dispone de un tubo de
2.5cm de didmetro interior calentado eléctricamente (flujo de calor Constante). Si la
temperatura de la pared del tubo no debe exceder de 200 °C. Calculese la longitud minima
requerida.

R:38.5m.

Aire a la presidén atmosférica a 20 °C fluye sobre un banco de tubos de 12 filas de alto y 6 filas de
fondo a la velocidad de 10 m/s medida en el sentido de la corriente. La superficie de los tubos se
mantiene a 100 °C. El didmetro de los tubos es de 26 mm, y los tubos estdn arreglados en forma
escalonada. Los centros de los tubos forman las esquinas de un tridangulo equiladtero de 45 mm
por lado. Calcule: a) La razdn de transferencia de calor total si los tubos tienen 4 m de longitud.
b) La caida de presidn en el banco de tubos. c) La velocidad del aire a la salida del haz de tubos.

R:258.7 kW, 585 Pa, 10.85 m/s.

Determine la razén de entrada de calor en una placa de acero vertical que pierde calor por
conveccidén natural al aire en los alrededores. La placa tiene 30 cm de alturay 50 cm de ancho y
se mantiene a 150 °C. La temperatura del aire atmosférico es de 20 °C.

R:126.77 W.

Considere una placa cuadrada vertical de 0.6 x 0.6 m en un cuarto a 30 °C. uno de sus lados
estd aislado, mientras el otro se mantiene a 90 °C. Determine la razén de transferencia de calor
por conveccién natural desde la placa hacia el aire.

R:114.6 W.

Un gran tanque de acero de 3 m de alto y 1 m de didametro, se usa como receptor para la salida
de un compresor de aire. El aire en el tanque estd a una temperatura de 100°C vy
3 atmdsferas. a) Si las paredes interiores del tanque se encuentran a una temperatura de
30 °C, éCual es la razon de transferencia de calor por conveccion natural a las paredes verticales
en el interior del tanque? b) Si el espesor de la pared es de 1cm, éCudl es la caida de
temperatura a través de la pared? Tome k = 54 W/m? — K.

R:6,002 W,0.118 °C.

Considere un cilindro vertical cuya superficie exterior se encuentra a 100 °C. El cilindro tiene
1mde largo y 10 cm de didametro. Calculese la transferencia de calor hacia el aire que se
encuentra a presion atmosféricay 20 °C.

R:141W.
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16. Una placa horizontal de 20 x 20 cm de lado, se mantiene a una temperatura constante de 55 °C
en presencia de aire ambiente a 25 °C. Calculese el calor perdido por la superficie superior de la
placa.

R:8W.

17. Una placa horizontal a una temperatura uniforme de 400 K, tiene la forma de tridngulo
equilatero de 45 ¢m de lado y esta expuesta al aire ambiente a 300 K. Calculese el calor disipado
por la placa en la cara superior, considerando que la inferior estd aislada.

R:72W.

18. Una placa de 5 cm x 5 cm, inclinada 60° con respecto a la horizontal, se mantiene a 50 °C.
Calculese la pérdida de calor por ambas caras de la placa, hacia una masa de agua que esta a
20 °C.

R:50.3 W.

19. Un alambre delgado que tiene un didmetro de 0.02 mm, se mantiene a una temperatura

constante de 55°C por medio de una corriente eléctrica. El alambre se expone al aire a

1 atmoésferay 5 °C. Calculese la potencia eléctrica necesaria para mantener la temperatura del
alambre, si su longitud es de 50 cm.

R:0.755W.

20. Un tanque de 0.2 m3, lleno de aceite para motor, se calienta desde 10 °C hasta 60 °C, por medio
de vapor que pasa a través de una bobina de cobre de 10 mm de didmetro exterior; que tiene 10
vueltas de 50 cm de didametro. El vapor estd a 110 °C. Suponga que hay un mezclado perfecto
de aceite y que la bobina se puede aproximar a un cilindro horizontal sumergido en aceite.
Calculese el tiempo de calentamiento.

R:0.94 h.

e —
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ACTIVIDADES DE LA UNIDAD 5

UNIDAD 5: Actividad 1
CONCEPTO DEL MECANISMO DE LA CONVECCION.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Investigacion.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBIJETIVO DE APRENDIZAJE: Investigar acerca del mecanismo de la conveccién forzada y conveccién natural o libre.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: Hacer un resumen que contenga el concepto del mecanismo de la conveccion,
haciendo mencidn de los diversos métodos utilizados en el analisis y obtencion del
coeficiente de transferencia de calor. Formato de documento: Word, en calibri 12 a 1.5
de espacio, con una extension maxima de una cuartilla. Integrar al portafolio de
evidencias.

UNIDAD 5: Actividad 2
RESOLUCION DE PROBLEMAS DE CONVECCION FORZADA.

NOMBRE DE LA Problemas.

ACTIVIDAD:

FECHA DE Segun lo programado.

ENTREGA:

CALIFICACION Segun lo acordado. CALIFICACION:

MAXIMA:

OBJETIVO DE Resolver los siguientes problemas de conveccion forzada en placas planas.

APRENDIZAIJE:

INSTRUCCIONES Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.

1. Sobre una placa plana delgada fluye aire a una temperatura de 25 °C y con una velocidad de 2 m/s. La
placa tiene 3 mde largo y 1 m de ancho. Estime el mdximo espesor de la capa frontera y la fuerza
necesaria para mantener la placa en la corriente de aire. La placa esta expuesta a la corriente en ambas
caras.

R:2.25.cm,2.96 x 1072 N.

2. Utilizando el método integral, determine el espesor de la capa frontera para un flujo laminar sobre una
placa, usando un perfil de velocidades de la forma:

i=ao+a1(}g])

R:3.46 x Re, */%.

3. Sobre una placa cuadrada de 20 cm de lado, circula aceite de motor nuevo a 20°C y 10 m/s. La
superficie de la placa se mantiene a 40 °C. Calculese el calor perdido por la placa y la fuerza de
resistencia para una cara de la placa sin calefaccion.
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UNIDAD 5: Actividad 3

RESOLUCION DE PROBLEMAS DE CONVECCION FORZADA.

R:6.84 W,39 N.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD:

Problemas.

FECHA DE ENTREGA:

Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA:

Segun lo acordado.

CALIFICACION:

OBJETIVO DE APRENDIZAIJE:

Resolver los siguientes problemas de conveccion forzada en tuberias.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS:

Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas
siguientes e integrarlos al portafolio de evidencias.

1. En un tubo de 3 mm de didmetro, entra agua a 20 °C y sale a 30 °C. El flujo masico es tal que el
numero de Reynolds es 600. La longitud del tubo es de 10 cm y se mantiene a una temperatura

constante de 60 °C. Calculese el flujo masico de agua.

R:4.31kg/h.

2. En una tuberia de acero inoxidable de 2.5 cm de didmetro, entra 1 Kg/s de bismuto liquido a 400 °C.
La temperatura de la pared del tubo se mantiene constante en 450 °C. Calculese la temperatura de

salida del bismuto, si el tubo tiene una longitud de 60 cm.

R:446 °C.
UNIDAD 5: Actividad 4
RESOLUCION DE PROBLEMAS DE CONVECCION FORZADA.
NOMBRE DE LA Problemas.
ACTIVIDAD:
FECHA DE Segun lo programado.
ENTREGA:
CALIFICACION Segun lo acordado. CALIFICACION:
MAXIMA:
OBJETIVO DE Resolver los siguientes problemas de conveccion forzada.
APRENDIZAJE:
INSTRUCCIONES Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.

1. Fluye aire a una velocidad de 7.5 m/s y con una temperatura de 35 °C, a través de un banco de tubos
en linea de 12 filas de altura y 8 filas de fondo. El didametro exterior de los tubos es de 20 mm y la
separacion longitudinal es igual a la transversal e igual a 2d. La temperatura de la superficie de los

tubos es de 100 °C. Calcule: a) El coeficiente promedio de transferencia de calor. b) La temperatura a
la salida del haz de tubos. c) La caida de presidn.
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R:130 W /m?2,56 °C,300 Pa.

UNIDAD 5: Actividad 5
RESOLUCION DE PROBLEMAS DE CONVECCION NATURAL.

NOMBRE DE LA Problemas.

ACTIVIDAD:

FECHA DE Segun lo programado.

ENTREGA:

CALIFICACION Segun lo acordado. CALIFICACION:

MAXIMA:

OBJETIVO DE Resolver los siguientes problemas de conveccidn natural.

APRENDIZAIJE:

INSTRUCCIONES Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.

1. Una placa cuadrada vertical de 1 m de lado, se mantiene a 49 °C en aire ambiente a 21 °C. Calcule la
pérdida de calor desde la placa.

R:18.65W.

2. Uncilindro vertical de 1.5 m de altoy 19 cm de didametro, se mantiene a una temperatura de 90 °C en
un ambiente a presion atmosférica y 30 °C. Calculese la pérdida de calor por conveccién natural de
éste. Para el cdlculo trate el cilindro como una placa vertical.

R:230W.

3. Siunatuberia vertical de 10 cm de didmetro exterior, a una temperatura de superficie de 100 °C; estd
en un cuarto donde el aire atmosférico a 20 °C, la rodea. ¢Cual es la razén de pérdida de calor por
metro de longitud de tuberia? Tome L. = 3 m.

R:134 W /m.
UNIDAD 5: Actividad 6
RESOLUCION DE PROBLEMAS DE CONVECCION NATURAL.
NOMBRE DE LA Problemas.
ACTIVIDAD:
FECHA DE Segun lo programado.
ENTREGA:
CALIFICACION Segun lo acordado. CALIFICACION:
MAXIMA:
OBJETIVO DE Resolver los siguientes problemas de conveccion natural.
APRENDIZAIJE:
INSTRUCCIONES Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.
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1. Determine la razén de calor ganado por una placa horizontal delgada de 20 cm de didmetro con una
temperatura superficial de 100 °C, si se sumerge en aceite para motor a 140 °C.

R:245W.

2. Una placa de 10 cm x 10 cm inclinada 45 ° respecto a la horizontal, se mantiene a 80 °C. Calculese la
pérdida de calor de la placa hacia el aire ambiente que esta a 20 °C.

R:3.6 W.

3. Un calentador de 2 cm de didmetro mantiene su superficie a 40 °C, y se encuentra sumergido en agua
en posicion horizontal a 20 °C. Calculese el calor perdido por unidad de longitud hacia el agua por

conveccion natural.
R:907.7 W/m.

4. Una esfera de 2.5 cm de diametro se mantiene a 35 °C, sumergida en agua a 15 °C. Calculese el flujo

de calor en estas condiciones.

R:27W.

e —
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Unidad 6

Competencias especificas a desarrollar:

1. Comprender y explicar el concepto de condensacion pelicular sobre placas verticales y aplicar las
correlaciones empiricas correspondientes en la solucién de problemas.

2. Comprender y explicar el concepto de condensacién pelicular en cilindros verticales y placas
inclinadas y aplicar las correlaciones empiricas que correspondan en la solucién de problemas.

3. Comprender y explicar el concepto de condensacién pelicular en cilindros horizontales y aplicar
las correlaciones empiricas correspondientes en la solucidn de problemas.

4. Comprender y explicar el concepto de ebullicién, ebullicion en nucleo y punto de quemado.

Transferencia de calor con cambio de fase.

6.1 Definiciones.

En la unidad anterior se estudié el intercambio de calor entre dos fluidos a través de una superficie, o de
un fluido con una superficie, pero en ambos casos sin cambio de fase. Sin embargo, en la préctica se
presenta el caso de la transferencia de calor con cambio de fase, como ocurre en los condensadores,
evaporadores, generadores de vapor y muchos otros dispositivos utilizados en la industria. Por tal motivo
es necesario comprender la transferencia de calor con cambio de fase en los procesos de condensacion y
ebullicidn, en el caso de una sustancia pura.

Condensacion.

La condensacién es el proceso en el cual un vapor saturado se transforma en liquido saturado al perder
energia en forma de calor latente a temperatura constante. En la figura 6.1.1, se ilustra el diagrama P-h
para el proceso descrito anteriormente.

-
Calor latente [Q)

N/ )
/ /\\,—.{

p— Ry —ajs h, { I

Fig. 6.1.1 Diagrama P-h de una sustancia pura
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En el calentamiento o en sistemas de generacidon de energia que utilizan vapor, para impulsar las
turbinas; éste se debe condensar para ser usado nuevamente. La eficiencia de la unidad condensadora o
condensador de vapor, se determina segun el modo de condensacion que prevalece:

Por pelicula, en cuyo caso el vapor se condensa en una pelicula continua que cubre completamente la
superficie.

Por goteo en cuyo caso el vapor se condensa en pequefias gotitas de liquido de diferentes tamafios.

Sin embargo, conviene mantener siempre la condensacion por goteo, debido a que su coeficiente de
transferencia de calor es 5 y hasta 10 veces mayor que el de pelicula.

Esto se debe a:

a) Un mayor flujo de calor a través de la superficie curvada de las gotas, que a través de una pelicula
de la misma masa.

b) Una mayor transferencia de calor entre el vapor y la superficie lisa.

c) Una remocidon mas rapida del vapor condensado debida al enlace y rodamiento de las gotas que
el que ocurre en un flujo de pelicula.

Condensacion por pelicula.

La teoria basica de la condensacidn por pelicula fue propuesta por Nusselt [3], y se basa en un vapor puro
a su temperatura de saturacidn, el cual se condesa en una superficie (placa vertical) cuya temperatura es
menor que la temperatura de saturacion del vapor. Nusselt propuso que el vapor condensado formaba
una pelicula sobre la superficie de transferencia de calor y determiné el espesor de dicha pelicula liquida
mediante un balance entre las fuerzas de gravedad, de flotacién y de corte, como se estudiard
posteriormente.

Condensacion por goteo.

La primera teoria emitida por Jakob [4] sobre la condensacidon por goteo trata de una pelicula
condensada que se parte en gotas en lugares de nucleacidén y crecen hasta rodar o desprenderse de la
superficie. Sin embargo, experimentos posteriores realizados por Umur y Griffith [4] indicaron que no se
formd ninguna pelicula y que las gotas se formaron en sitios de nucleacién discretos. Mads auln, el
misterio de la condensacidn por goteo sigue sin resolver.

Ebullicion.

Al igual que la condensacién, la ebullicion es de gran importancia en las centrales de generacién de
energia, pues en un generador de vapor se transforma agua en estado de liquido saturado, al estado de
vapor saturado y hasta sobrecalentado con el propdsito de impulsar la turbina, tan solo agregando calor
procedente de la combustién de algin combustible.

Una condicidn necesaria para que ocurra la ebulliciéon es que la temperatura de la superficie que se
calienta exceda a la temperatura de saturacion del liquido. Hay tres tipos de ebullicion y son:

e —
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1. Conveccién natural de una sola fase.
2. Ebullicién nucleada.
3. Ebulliciéon pelicular.

6.2 Condensacion pelicular sobre placas verticales.

Nusselt propuso que el vapor condensado formaba una pelicula sobre la superficie de transferencia de
calor y determind el espesor de dicha pelicula liquida mediante un balance entre las fuerzas de gravedad,
de flotacién y de corte.

Nusselt propuso que las fuerzas de inercia en la pelicula, sean despreciables comparadas con las de
gravedad y que no haya friccién en la interfaz liquido-vapor. Ademas, considerd que las propiedades del
condensado no varian con la temperatura.

En el caso de la condensaciéon en forma de pelicula, el coeficiente de transferencia de calor puede
determinarse en forma analitica seglin la metodologia expuesta por Nusselt a principios del siglo XX
(1916). En principio considérese la figura 6.2.1, en la cual se ilustra una placa plana vertical con flujo
laminar en la pelicula y un volumen de control tomado de la misma pelicula.

B o 3 | > = ¥ = ey ¥
Fierza ae fiobacion aed vapor

Peso del volumen
de control

Fig. 6.2.1 Ploca vertical con flujo liguido pelicular y volumen de control

En dicho volumen se ejercen tres fuerzas, las cuales son:

Fuerza cortante: Esta se debe al esfuerzo de corte relacionado con el gradiente de velocidad de la
pelicula al deslizarse sobre la placa y que se representa a través de la ley de Newton de viscosidad, para
fluidos Newtonianos.

E, du
Ty = —

AzulE
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E, =1, AxAz

du
Ee = Wig @AxAz

Peso del liquido: Es el peso del volumen de control, resultado del producto de la masa del liquido por la
aceleracién de la gravedad.

Wy = myiqg

my = pugV = priqgAxAyAz

Wy = (6 — y)puqghxAzg

Fuerza de flotacion del liquido: Esta fuerza se debe a que el vapor adyacente a la pelicula de condensado,

esta en equilibrio hidrostatico (dp/dx = pvapg), por consiguiente el liquido esta sujeto a una fuerza
ascendente.

F, = (6 - y)pvaprAZg
En consecuencia, un balance de fuerzas en el volumen de control indica que:

Fo+F, —W,=0

du
Prapd (8 — ¥)AxAz + pyyq d—yAxAZ — P1iq9(6 — y)AxAz = 0

du
ww@—wmm—mwﬂﬁmemeaﬂmZ

Dividiendo entre AxAz toda la ecuacidn:

du
pliqg(6 - }’) - pvapg(6 - }’) = Hiiq E

du
(6 — Y)(pliq - pvap)g = HUiiq E

Separando variables e integrando la expresién anterior:

_ (pliq - pvap)g
Wiiq

du (6 —y)dy

P 2
u= (pllq pvap)g <6y _ Y_> + C1
.uliq 2

Para determinar la constante de integracion, se tieneque, en y=0; u=0 - ;=0
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U= (pliq - pvap)g <6y _ Y_2>

.uliq 2

Multiplicando por (62/82) el segundo término de la ecuacién anterior, se tiene:

P 2 52
“ :M<5y_y_>(_z>
Hiiq 2 6

U= (pliq - pvap)g62 X _E(X)Z]
Hiiq 5 2

5 (6.2.1)

La ecuacion 6.2.1, representa la distribucion de velocidades en la pelicula de condensado. Esta se
muestra en la figura 6.2.2.

ITLTIETS,
L1} '\".' )

W

Fig. 6.2.2 Perfil de velocidades de la pelicula condensado

Puesto que la distribucion de velocidades es parabdlica, su valor promedio (i), para cualquier valor de x
dado; se localiza a dos tercios de su valor maximo (U); asi:
Paray = §, se obtiene el valor maximo de la velocidad de la pelicula de condensado.

Entonces de la ecuacion 6.2.1., se obtiene:

_ (pliq - pvap)g62

U
2.uliq

Y la velocidad promedio de la pelicula es:

— 2 _ 2 (pliq - pvap).962 _ (pliq - pvap)g62
i=30=3""7 - 3
Hiiq Hiiq
P 52
= (pllq pvap)g (ec. 6.2.2)
3.uliq

En consecuencia, la razén de flujo de masa total de fluido fluyendo a través del area transversal en
cualquier posicién x, es:
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m=pVA

m = pqubdAz

Puestoque Az =1

El flujo de masa de condensado por unidad de profundidad de la placa es:

m = pjqud

Sustituyendo el valor de la velocidad promedio en la ecuacién anterior se tiene:

(pliq - pvap)g62

0
3lig

m = Pyig

. (pliq - pvap).953

(ec.6.2.3)

La ec. 6.2.3, calcula el flujo de masa de condensado por unidad de profundidad de la placa para cualquier
posicion x.

Dado que el calor latente disipado por el vapor durante el proceso de condensacion se transfiere a través
de la pelicula solamente por conduccién, puede suponerse que la distribucién de temperaturas en el
liqguido tiene un comportamiento lineal. Asi, el calor transferido por el vapor hacia la superficie fria, por
unidad de area es:

; Tyap — T.
—q =k (W) (ec.6.2.4)

El signo menos indica que el calor lo cede el vapor para condensarse.

Por otra parte, una cantidad adicional de condensado se agrega a la pelicula a medida que ésta desciende
sobre la placa en direccion x. Por tanto, el calor transferido por esta cantidad adicional de condensado es
el producto de la entalpia de cambio de fase (calor latente de condensacion = hs,) y la diferencial de la

masa con respecto a x.

d(m)

0 =g

Sustituyendo el valor de m en ésta expresion se tiene:

pliqg(pliq - pvap)53
3.uliq

—q = h, —
q 79 dx

Derivando & con respecto a x, se tiene:
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(ec.6.2.5)

" pliqg(pliq - pvap) dé
—q = hyg 6 dx

#liq
lgualando las ecuaciones. 6.2.4 y 6.2.5, se tiene:

-pliq.g(pliq - pvap)- 2 dé _ Tyap — Tsup
hrg 6220 = fp (Lo

| Hiiq ] dx 1)

[01iq9(Prig — Pvap)]
hfg q ( #lzq vap) 63d5 — kl(Tvap _ Tsup)dx
53ds = Kiigtiq (Tvqp - Tsup) dx

hfgpliqg(pliq - pvqp)

Integrando indefinidamente.

8% kygtuio(Toap — Tsup )X
° _ llq:ullq( vap sup) +C2

4 hfgpliqg(pliq - pvap)

Para determinar la constante de integracion, se tieneque, en x=0; §=0 - (, =0

Despejando §;

1/4
_ 4‘kliqllliq (Tvap B Tsup)x

S =
hfgpliqg(pliq - pvap)

(ec.6.2.6)

La ecuacién 6.2.6, evalla el espesor de la pelicula a cualquier distancia x, desde el extremo superior de la
placa.

De la ecuacion 6.2.4, se tiene:

" kliq
—-q = T (Tvap - Tsup) = hy (Tvap - Tsup)
Donde h, es el coeficiente local de transferencia de calor; asi:

_ kliq

hy 3

Sustituyendo el valor de la ecuacién 6.2.6, en ésta expresion se obtiene:

1/4
hx

1/4
4'kliqﬂliq (Tvap — Tsup)x
hfgpliqg(pliq - pvap)

— @ — kliq _ [kliq3hfgpliqg(pliq - pvap)
4‘.uliq (Tvap - Tsup)x
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1/4
_ klﬂ _ kffthgpliqg(pliq - pvap)

h, = =
* 8 4‘.uliq (Tvap - Tsup)x

(ec.6.2.7)

La ecuacidn 6.2.7., calcula el coeficiente de transferencia de calor local para cualquier distancia x.

Integrando la ecuacion 6.2.7, a través de toda la longitud de la placa, se obtiene el coeficiente promedio
de transferencia de calor en el caso de que la temperatura de la placa sea constante. Asi:

1/4

dx

L
h _ fo hxdx _ lfL [k?ithgpliqg(pliq - pvap)
prom L L)y 41iq (Tvap - Ts)x

1/4

1 [kl%'thgpliqg(pliq - pvap)] jL ~1/4

hprom = 7 x dx
L 4‘.“ll’q (Tvap —Ts 0

1/4
klgl’thgpliqg(pliq - pvap)

Hiiq (Tvap - TS)L

hprom = 0.943 [ (ec.6.2.8)

A menos que la velocidad del vapor sea muy alta o el espesor de la pelicula sea grande, el flujo de
condensado es laminar vy el calor se transfiere solo por conduccién. A este fenédmeno de transferencia de
calor se le conoce como condensacion en forma de pelicula.

Definiendo el nimero de Nusselt promedio, para toda la placa mediante la expresién:

= _ hproml
“ kliq
Se tiene;
1/4
0.943 k?ithgpll’qg(pliq - puap) L
hproml «(Toap — To)L ko hygpiiad (Priq — Poap)] L
IV — prom — .ullq( vap s — 0943[ lig fgpllqg pllq pvap
¢ Kiiq Kiiq Hiiq (Tvap - TS)L Kiiq
1/4
N 0.943 [klgl’thgpliqg(pll’q - pvap)L4]
u - .
Hiiq (Tvap - TS)LkZLiq

1/4

N [hfgpliqg(pliq - pvap)Lg]
Wiiq (Tvap - Ts)kliq

Es notable que la densidad del vapor es mucho muy pequeiia comparada con la del liquido y por tanto,
puede despreciarse en algunos casos; entonces el nUmero de Nusselt promedio, puede ser expresado con
la ecuacion siguiente.

1/4
plzl’thgg

Hiiq (Tvap - Ts)kliq

N, = 0.943 (ec.6.2.9)
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Si definimos el nimero de Reynolds como:

_ Flujo masico por unidad de profundidad _ p;;qué

tiiq tiiq

e

Las ecuaciones 6.2.8 y 6.2.9, son validas para cuando R, < 350, para nimeros de Reynolds mayores de
éste valor, el flujo es turbulento. En este caso, Bird, Stewart & Lightfoot [4], han propuesto la siguiente
correlacidn empirica para el coeficiente de transferencia de calor promedio para flujo turbulento.

1/2
k?iqplziqg(Tv - Tsup)L
“l3iq hfg

hprom = 0.003 (ec.6.2.10)

Rohsenow [4], presenté un andlisis mas fino de la condensacién pelicular, tomando en cuenta la
existencia de un perfil de temperaturas no lineal y la adicidon de energia necesaria para enfriar la pelicula
por debajo de la temperatura de saturacion.

Este andlisis propone reemplazar la entalpia del cambio de fase hfg, por h}g definida por:

h}g = hpg +0.68 Cpyiq (Tvap - Tsup)
Donde Cpyiq, es el calor especifico del liquido evaluado a la temperatura de pelicula.

Tvap + Tsup

Con estas sustituciones la ecuacidn 6.2.9, puede utilizarse en placas verticales con mayor exactitud.
Cuando la placa sobre la cual tiene lugar la condensacién es demasiada grande, o hay una cantidad

suficiente de flujo condensado, la pelicula se hace turbulenta para nimeros de Reynolds mayores de
1800, y se define en este caso como:

_ Dnpuiqtt _ 4Apiiq%
Wiiq P.uliq

R,

Donde:

A = Area de flujo.

P = perimetro cortante o < mojado >.
u = Velocidad media de la corriente.

Asi,
B ﬁ B 4(1)6
(€Y)

=" = 44 = Diametro hidraulico
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La fig. 6.2.3, ilustra lo descrito anteriormente para el caso de una placa demasiado grande o una cantidad
suficiente de flujo condensado.

A=L#&

Fig. 6.2.3 Digmetro hidrawico pora Reynolds mayores de 1800

Ejemplo 6.2.1.

Vapor saturado seco a una presién de 101.33 kPa se condensa sobre una placa vertical de de 0.5 m de
altura. La placa tiene una temperatura uniforme en su superficie de 60 °C. Determine el coeficiente de
transferencia de calor promedio. Segun Nusselt.

Solucidén: Las tablas de vapor indican que para una presion de 101.33 kPa:

T, =100°C

hsg = 2257 x 103 J/kg

Las propiedades del condensado se evaluan a la temperatura de pelicula Ty = 80 °C.
piiq = 971.8 kg/m?

kg =0.670 W/m — K

thiq = 0.355x 1073 kg/m — s

Las propiedades del vapor se evallan a la temperatura de saturacion.

T, =100°C

pg = 0.5978 kg/m?

Para determinar si el régimen es laminar o turbulento es necesario calcular el espesor de la pelicula de
condensado y su velocidad media, asi mediante las ecuaciones 6.2.6 y 6.2.2, se tiene:

1/4

) =1.74x10"*m.

 [#kugtiia(Toap — Tap)x|+ [ (4)(0.670)(0.355 x 1072)(100 — 60)(0.5)
" hyypiqd (g — Poap) | 12257 x 103)(971.8)(9.8)(971.8 — 0.5978)

§=174x10"*m =0.174 mm
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(Piiq = Pvap)96* _ (971.8 —0.5978)(9.8)(1.74 x 10™*)?
3tiq B (3)(0.355 x 1073)

u= =0.27m/s

Con estos datos se calcula el nimero de Reynolds.

_ pqid  (971.8)(0.27)(1.74x 107%)
T g (0.355x 1073)

= 128.6 < 1800 — Flujo laminar

Mediante la ecuacién 6.2.7., se tiene:

i 1/4
k?ithgpliqg(pliq - pvap)

Hiiq (Tvap - TS)L

hprom = 0.943

1/4

(0.670) (2257 x10%)(971.8)(9.8)(971.8 — 0.5978
(0.670)°(2257 x10%)(971.8)(9.8)( ) 51425 W/m — K.

— 0.94
fprom = 0.943 | (0.355 x 10-3)(100 — 60)(0.5)

6.3 Condensacion pelicular en cilindros verticales y placas inclinadas.

Para la condensacién pelicular en cilindros verticales, las ecuaciones correspondientes a placas verticales
pueden aplicarse, siempre y cuando la curvatura de estos no sea demasiado grande, o que el didmetro
del cilindro sea mucho mayor que el espesor de la pelicula (d >> §).

Para un cilindro vertical con demasiada curvatura, el perimetro mojado es igual a P = nd, y el area de
flujo es A = mdd. Sustituyendo estos valores en la férmula, el diametro hidraulico queda representado
como el de la placa vertical, es decir ( Dy, = 46).

En el caso de las placas inclinadas un angulo @ respecto a un plano horizontal, las mismas expresiones son
aplicadas siempre y cuando la aceleracién de la gravedad g sea sustituida por su componente gsen@. Es
decir se sustituye la gravedad g, por su componente paralela a la superficie fria.

6.4 Condensacion pelicular en cilindros horizontales.

En la mayoria de las aplicaciones practicas, los tubos son de un didmetro tal que el espesor de la pelicula
de condensado nunca se hace lo suficientemente grande para que el régimen deje de ser laminar, por tal
motivo, para la condensacion en cilindros horizontales con flujo laminar, Nusselt presenta la siguiente
expresion para evaluar el coeficiente de transferencia de calor promedio basado en el diametro exterior
del cilindro (d).

Al igual que las placas y cilindros verticales, el didmetro hidraulico en un cilindro horizontal es ( Dy, =
46), debido a que el perimetro mojado es P = 2L y el drea de flujo es A = mdé.

1/4
Piiq (pliq - Pvap)ghfgkl?'iq
:ull’qd(Tvapor - TSUP)

hprom = 0.725 (ec.6.4.1).
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Chapman [4], presenta la siguiente relacidn para evaluar el nimero de Nusselt promedio basado también
en el diametro exterior del cilindro, para flujo laminar.

1/4
pliq (pliq - pvap)ghfgd3

#liqkliq (Tvapor - Tsup)

Nug,om = 0.725 (ec.6.4.2).

En donde las propiedades del condensado se evaluan a la temperatura de pelicula T, y el calor latente

de vaporizacion o entalpia de cambio de fase se evalua a la temperatura de saturacion del vapor Tyqy,.

En el caso de los intercambiadores de calor del tipo tubular, en los cuales los tubos se arreglan en forma
de columnas que contienen N tubos horizontales, el coeficiente promedio de transferencia de calor y el
numero de Nusselt promedio, se pueden calcular con las mismas ecuaciones. Sustituyendo en la 6.4.1, el
valor de d = Nd; y en la 6.4.2, multiplicar el valor del denominador del paréntesis por N. Asi:

1/4
] - he k3
Rprom = 0.725 [p ia (Pria ~ Poap )My kit (ec.6.4.3)
.ull’qu (Tvapor - Tsup)
Pii (Pl' —p )gh d® e
Nityrom = 0.725[ la\ g Pvap)I 79 (ec.6.4.4)
N.uliqkliq (Tvapor - Tsup)

Ejemplo 6.4.1.

Cien tubos de 1.27 cm de diametro estan dispuestos formando un cuadrado y en presencia de vapor de
agua a presion atmosférica. Calculese la masa de vapor de agua condensado, por unidad de longitud de
los tubos, para una temperatura de la pared del tubo de 90 °C.

Solucidén: Las tablas de vapor indican que para una presion de 101.33 kPa:
T, =100°C
hey = 2257 x 10 ] /kg

Tyap + Toup _ 100 + 90

T, = = 95 °C.
f . - 95°C

Las propiedades del condensado se evalUan a la temperatura de pelicula Tr = 95 °C.
piiq = 961.5 kg/m?

kiq =0.677W/m — K

Mg = 0297 x 103 kg/m — s

Las propiedades del vapor se evallan a la temperatura de saturacion.

T, =100°C

pg = 0.5978 kg/m?
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Como se trata de un arreglo cuadrado de tubos horizontales, se calcula el coeficiente promedio de
transferencia de calor para flujo laminar con la expresion 6.4.3., tomando N = 10.

) 1/4
Piiq (pliq - Pvap)ghfgk?iq
| .“lind (Tvapor - Tsup)

hprom = 0.725

h 0725 (961.5)(961.5 — 0.5978)(9.8)(2257 x 103 )(0.667)3]"/*
prom = 0125 70,207 x 1073)(10)(0.0127) (100 — 90)

= 8,163.75 W /m? — °C.

El area de transferencia de calor total es igual al drea de la superficie de un tubo (wdL)multiplicada por el
ndmero de tubos (n), asi:

A =n(mdlL)

Puesto que no se conoce la longitud de los tubos, se calcula el area por unidad de longitud.
A
7= nnd = (100)()(0.0127) = 3.99 m?/m.

De modo que la transferencia de calor por unidad de longitud es:

I q

A
4 =7="hprom (Z) (Tyap — Tsup) = (8163.75)(3.99)(100 — 95) = 162,867 W /m.

=1

Entonces el flujo masico de liquido condensado por unidad de longitud es:

m_a/L_ 162867 = 0.07216 Kg/s = 259.8 k h
L~ hy, 2257x103 g/s =298 kg/m = h.

6.5 Ebullicion, ebullicion en nucleo y punto de quemado.

La ebullicion al igual que la evaporacion es un proceso de cambio de fase, solo que la evaporacién ocurre
en la superficie libre de un liquido al ser calentado por el aire atmosférico que se encuentra a mayor
temperatura, es decir la evaporacidon ocurre en la interfaz liquido-vapor. Mientras que la ebullicién
ocurre en el interfaz solido-liquido, al ponerse en contacto el liquido con una superficie solida, la cual se
mantiene a mayor temperatura que la de saturacién del liquido.

Al igual que la condensacién, la ebullicion es de gran importancia en las centrales de generacién de
energia, pues en un generador de vapor se transforma agua en estado de liquido saturado en vapor
saturado y hasta sobrecalentado con el propdsito de mover la turbina, tan solo agregando calor
procedente de la combustion de algin combustible, por citar algin ejemplo.

Una condicidn necesaria para que ocurra la ebullicién es que la temperatura de la superficie que se
calienta exceda a la temperatura de saturacién del liquido. La ebullicién se clasifica como ebullicion en
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——————————————————————————————————————————
estanque (alberca) y ebullicion en flujo. En el caso de la ebullicién en estanque, no existe flujo masico del
fluido, mientras que el otro caso se mantiene un flujo forzado de fluido (conveccién forzada).

En este texto solo se discutirdan los mecanismos fisicos que intervienen en la ebullicidon en estanque, es
decir la ebullicion de fluidos estacionarios. Hoy dia el fendmeno de la ebullicion todavia presenta la
incognita, del cdmo se forman las burbujas; proceso que predice la velocidad de transferencia de calor
durante la ebullicion.

En 1934 S. Nukiyama [4], inicio el camino al estudio de la ebullicién, utilizando alambre de nicromo y
platino calentados eléctricamente y sumergidos en liquidos. Nukiyama observd, que la ebullicién toma
diferentes niveles o regimenes, que dependen de la diferencia de temperaturas entre la superficie
caliente y el fluido a calentar. Estos son: ebullicion en conveccion natural, ebullicion nucleada, ebullicion
de transicion y ebullicion en pelicula.

La figura 6.5.1., ilustra estos niveles a través de la curva de ebullicién del agua, |a cual tiene como abscisa
la diferencia de temperaturas (Tsup - T“q) y como ordenada el flujo de calor necesario para la ebullicion.

Cabe mencionar, que aun la curva de ebullicion mostrada es para el agua, su forma general es la misma
para diferentes fluidos.

P Py o] M | R S | !
OV Eercion SOUUTCION Nucieqada

g T | PRI SR, . |
COULICION en perlcuia

1 1 1
t t T
I T T T
| I | |
| e | o |
Bl [ I Bunto ds quemads |
= | eioan | I
= | disipan | P | !
= 106 | |
B |
£ ! ! |
3 | | |
€ 105 I ! |
S | |
'E | |
I
104 - | D
4 | | Bunto de Leidenfrost
I | color
3 I I
10 1 !
1 5 100 120 1000

Diferencia de temperaturas (rsup - T“q) en °C

Fig. 6.5.1. Curva tipica de ebullicion para a la presion de 1 atmdsfera.

Ebullicién con conveccion natural (hasta el punto A sobre la curva de saturacion).

Se sabe por termodinamica que cuando se calienta agua a la presion de 1 atmdsfera, ésta empieza a
hervir cuando alcanza la temperatura de saturacion correspondiente a dicha presién (100 °C
aproximadamente). Sin embargo en la practica esto no sucede hasta que el liquido se calienta unos
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grados arriba de la temperatura de saturacion (alrededor de 3 a 5 °C para el agua). Es decir el liquido esta
ligeramente sobrecalentado, evaporandose cuando sube a la superficie libre (condicion metaestable). A
éste fendmeno se le conoce como ebullicion en conveccion natural, puesto que el fluido se desplaza por
diferencia de densidades entre el vapor y el liquido.

Ebullicién nucleada (entre los puntos Ay C).

En este nivel, las burbujas se empiezan a formar en el punto A, justo encima de la superficie de
calentamiento y migran en ndmero creciente hacia el punto C. El régimen de ebullicién nucleada se
puede separar en dos regiones como se indica en la figura 6.5.1.

En la region A-B se forman burbujas aisladas que se disipan en el liquido poco después de separarse de la
superficie de calentamiento. Los espacios vacios que dejan al subir dichas burbujas, lo llena el liquido que
se encuentra en la vecindad de la superficie de calentamiento y el proceso se repite. Para ello se requiere
un aumento de calor.

En la region B-C, la temperatura de la superficie de calentamiento se incrementa aun mas y las burbujas
se forman con una mayor rapidez y en mayor numero de sitios de nucleacién, formando columnas
continuas de vapor en el liquido. Estas se desplazan hasta la superficie libre, en donde se revientan y
liberan su contenido de vapor.

Cuando la diferencia de temperaturas entre la superficie calentadora y el liquido, es demasiada grande, la
rapidez de evaporacién en la superficie calentadora alcanza valores tan altos, que una fraccién de ella se
cubre con burbujas dificultando que el liquido llegue hasta ella y la humedezca.

Por esta razon el flujo de calor se incrementa con menor rapidez al aumentar la diferencia de
temperaturas y alcanza un maximo en el punto C. En este punto el flujo de calor recibe el nombre de
flujo critico o méaximo de calor (§,,,s,). Para el agua el flujo critico de calor sobrepasaa 1 MW /m?2.

En la practica la ebullicion nucleada es el régimen mas deseable, puesto que, con valores menores de 30
°C, en la diferencia de temperaturas, se pueden lograr altas tasas de transferencia de calor.

Ebullicion de transicion (entre los puntos Cy D sobre la curva de ebullicion).

A medida que se incrementa la temperatura de la superficie de calentamiento y, por consiguiente la
diferencia de temperaturas entre ésta y el liquido, mas alla del punto C; el flujo de calor disminuye,
debido a que se forma una pelicula de vapor sobre la superficie caliente, la cual actia como aislante por
su baja conductividad térmica en relacién con la del liquido.

En éste nivel de ebullicion de transicion se presentan en forma parcial, tanto la ebullicion en nucleo,
como en pelicula. De tal forma que la ebullicién nucleada que se tiene en el punto C, se reemplaza por la
ebullicién en pelicula en el punto D. Este régimen de ebullicion se presenta para diferencias de
temperatura que oscilan entre 30° y 120 °C. En la practica no se recomienda operar en éste régimen por
presentar una gran inestabilidad al combinar ambos tipos de ebullicion. A la ebullicién de transicion se le

o oz

conoce también como régimen inestable de ebullicion en pelicula.
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Ebullicion en pelicula (mds alld del punto D).

En ésta regidn de la curva de ebullicién, la superficie de calentamiento se cubre por completo con una
pelicula continua estable de vapor. El punto D, en donde el flujo de calor alcanza su valor minimo (G.,i,),
se llama punto de Leidenfrost, en honor a J. C. Leidenfrost [3], quién en 1756 observd que las gotitas de
liguido sobre una superficie muy caliente, saltan de un lado y se evaporan con lentitud. Como se
menciond la presencia de la pelicula de vapor entre la superficie caliente y el liquido, es la responsable de
las bajas razones de transferencia de calor en la regidn de ebullicién en pelicula.

Nukiyama [4], observd que si la potencia de la superficie calentada (alambre de nicromo), sobrepasa
(Gmax) punto C, incluso ligeramente, la temperatura de la superficie caliente se incrementa
repentinamente hasta alcanzar su punto de fusidon y se extinguia sin control alguno. Al repetir el
experimento con alambre de platino, el cual tiene un punto de fusion mucho mas alto pudo evitar que se
fundiera y por consiguiente alcanzo flujos de calor mas altos que (Gu4,)- Al reducir paulatinamente la
potencia, notd una subita caida en la diferencia de temperaturas, cuando se alcanzaba nuevamente
(Gmax)- Es decir, el proceso de ebullicion no puede seguir la porcion de la curva entre los puntos Cy D
(ebullicion de transicion) mas alla del punto del punto C a menos que la potencia aplicada se reduzca en
forma repentina.

Asi, el fenomeno de extincion en la ebullicidon se puede explicar de la manera siguiente: para moverse
mas alla del punto C donde se presenta (§,,4,), Se debe incrementar la temperatura del calentador, pero
para lograrlo se debe incrementar el flujo de calor. Ahora bien, el fluido no puede absorber esta energia
incrementada precisamente mas alla del punto C, por lo tanto la superficie del calentador termina
absorbiéndola, causando un aumento de temperatura en la superficie del mismo. Pero esto origina un
aumento en la diferencia de temperaturas entre la superficie del calentador y el fluido, ocasionando que
el fluido reciba incluso menos energia, lo que hace que la temperatura superficial del calentador se eleve
aun mas. Esto continla hasta que la temperatura superficial del calentador alcanza un punto en el cual ya
no se eleva y la energia se transfiere al fluido. Este es el punto E sobre la curva de ebullicién, el cual
corresponde a temperaturas muy elevadas.

Por lo tanto cualquier intento de incrementar el flujo de calor mas alla de (§4,) hard un salto subito del
punto C al punto E. Sin embargo, la temperatura que corresponde al punto E se encuentra mas alla del
punto de fusidn para la mayoria de los materiales utilizados en la fabricacién de calentadores y se
presenta por ende la fusidn. Por lo tanto, el punto C sobre la curva de ebullicion se conoce como punto
de fusion, o crisis de ebullicién y también como punto de quemado. En la practica la mayor parte del
equipo de transferencia para ebullicién opera por debajo de (§,,4,) para evitar cualquier fusion de la
superficie de calentamiento.

Los regimenes de ebullicion discutidos con anterioridad son diferentes entre si, y por consiguiente las
correlaciones utilizadas para la transferencia de calor también los son. Sin embargo, en este texto solo se
tratard el caso de la ebullicién en nucleo, por ser esta la mds comun en los procesos en los cuales el
fendmeno de la ebullicidn se hace presente.

En la ebullicion nucleada se distinguen dos etapas, las cuales se describen a continuacion:

a) Elinicio, que ocurre cuando el sobrecalentamiento se hace suficientemente grande para provocar
nucleacion de vapor en la superficie calentadora, formandose burbujas en la superficie calentada
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las cuales se despegan y se elevan hacia la superficie libre, rompiéndose algunas de ellas antes de
alcanzar la dicha superficie.
b) La ebullicién en nucleo, en la cual las burbujas forman sitios favorables provocados por la
aspereza de la superficie calentada; las cuales se elevan hacia la superficie libre interaccionando
unas con otras, ocasionando que una corriente continua de vapor parta de de la superficie sélida.

Rohsenow [4], en 1952, recomendd la siguiente correlaciéon para la ebullicién nucleada |a cual permite
calcular el flujo de calor unitario de pared requerido para dicha ebullicion en W/m?>.

(ec.6.5.1)

1/2 3
9 = h g(pliq - pvap) Cpliq (Tsup - Tsat)
A~ Hialrg o Corhyg PTL

Donde:

Cpiiq = calor especifico del liquido a presién constante en | /kg — °C.

Hiiq = viscocidad dindmica del liquido en kg/m — s.

g = aceleracién local debida a la gravedad en m/s?.

Pr = ntimero de Prandtl del liquido

Css = constante experimental adimensional dependiente de la combinacion superficie — liquido.

h¢g = calor de evaporacion o hentalpia de cambio de fase en ] /kg.
Pvap = densidad del vapor en kg/m3.

piiq = densidad del liquido en kg/m3.

o = tension superficial vapor — liquido en N /m.

n = constante experimental adimensional que depende del fluido.

Las propiedades del fluido que se encuentran en la ecuacién 6.5.1, se deben evaluar a la temperatura de
saturacion (Tg,:) Y las constantes experimentales, junto con el valor de la tensidn superficial en las tablas
6.5.1y 6.5.2, correspondientes para varias combinaciones y para el agua.

Tabla 6.5.1 Valores de las constantes Cy, y de n, para varias combinaciones fluido-superficie.

Combinacion fluido-superficie de calentamiento Crs n

Agua-cobre (pulido) 0.0130 1.0
Agua-cobre (rayado) 0.0068 1.0
Agua-acero inoxidable (pulido mecanicamente) 0.0130 1.0
Agua-acero inoxidable (rectificado y pulido) 0.0060 1.0
Agua-acero inoxidable (recubierto de teflon picado) 0.0058 1.0
Agua-acero inoxidable (corroido quimicamente) 0.0130 1.0
Agua-latén 0.0060 1.0
Agua-niquel 0.0060 1.0

e —
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Agua-platino
n-pentano-cobre (pulido)
n-pentano cromo
Benceno-cromo

Alcohol etilico-cromo

Tetracloruro de carbono-cobre

Isopropanol-cobre

0.0130

0.0154

0.0150

0.1010

0.0027

0.0130

0.0025

1.0

1.7

1.7

1.7

1.7

1.7

1.7

Tomada del texto, Transferencia de Calor Yunus A. Cengel pdgina 570, McGraw-Hill, tercera edicion.

Tabla 6.52 Tension superficial de la interfase liquido-vapor para el agua.

Temperatura en °C.

0

20

40

60

80

100

120

140

160

180

200

220

240

260

280

300

320

Tension superficial (c)en N /m

0.0757

0.0727

0.0696

0.0662

0.0627

0.0589

0.0550

0.0509

0.0466

0.0422

0.0377

0.0331

0.0284

0.0237

0.0190

0.0144

0.0099
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340 0.0056
360 0.0019
374 0.0

Tomada del texto, Transferencia de Calor Yunus A. Cengel pdgina 568; McGraw-Hill, tercera edicion.

Como se mencioné anteriormente el flujo de calor maximo (§,,4,), reviste una gran importancia en el
disefo de equipo de transferencia de calor, por consiguiente es necesario considerarlo para tal fin; con el
propdsito de evitar el peligro de la extincién. En 1948 el ruso S. S. Kutateladse y el estadounidense N.
Zuber [6], en 1958 aportaron la siguiente expresion para determinar tedricamente el flujo méaximo de
calor utilizando diferentes enfoques, para la ebullicion nucleada.

éIméx = Ccrhfg [O-gpgap (pliq - pvap)]1/4 (€C. 6-5-2)

En donde C., es una constante cuyo valor depende de la configuracién geométrica de la superficie de
calentamiento. La tabla 6.5.3 muestra una lista de valores especificos para dicha constante, en diferentes
configuraciones geométrica, para calentadores grandes y pequerios, segun el parametro L.

Tabla 6.5.3 Valores del coeficiente C, para obtener el flujo mdximo de calor (dméx).

(parémetro adimensional L* = L[g(py, — p,,ap)/cr]l/z)

Configuracion geométrica del calentador Cer Dimension caracteristica del calentador (L). Intervalo de L*.
Calentador plano horizontal grande 0.149 Ancho o diametro L > 27
Calentador plano horizontal pequeio 18.9 k, Ancho o diametro 9<L* <20
Cilindro horizontal grande 0.12 Radio L*>1.2
Cilindro horizontal pequefio 0,312 =02 Radio 015<L*<1.2
Esfera grande 0.11 Radio L* > 4.26
Esfera pequefia 0.227 L*=9° Radio 015< L* < 4.26

kl = 0/[g(pliq - pvapor)Acalentador]

Tomada del texto, Transferencia de Calor Yunus A. Cengel pdgina 570, McGraw-Hill, tercera edicion.

Ejemplo 6.5.1

Se hierve agua a 120 °C en una olla de presion de acero inoxidable mecdnicamente pulido, de 25 cm de
didmetro, colocada sobre la parte superior de una unidad de calentamiento. Si la superficie interior del
fondo de la olla, se mantiene a 130 °C. Determine el flujo de calor transferido.

Solucién: Prevalecen condiciones de estado estacionario, las pérdidas de calor del calentador y cacerola
son despreciables.
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Se evaluan las propiedades a la temperatura de saturacion, Ty, = 120 °C.

P, =198.3 kPa.

piiq = 943.4 kg/m?

Cpiqg = 4244 ] /kg — K

Pvap = 1.121 kg/m3

Mg = 0.232x 1073 kg/m — s

heg = 2203 x10° J /kg

AT = Tgyp — Tsqe =130 =120 =10°C <30°C - ebullicion en nicleo.

P, =144

o =0.0550 N/m.
Crs = 0.0130
n=1.0

Aplicando la férmula 6.5.1, se tiene:

1/2 3
9 = wih g(pliq - pvap) Cpliq (Tsup - Tsat)
A Mllq f9 o Csfhngrl?q

/2 3

0Q (9.8)(943.4 — 1.121)]"? [(4244) (130 — 120)
—=1(0.232x1073)(22 103
7 = (0:232x1075)(2203 x 10 )[ 0.0550 (0.0130)(1.44)10
Q_ 2
- = 22824 kW /m

Calculando el area de transferencia de calor:
T T
— (22 = (2 2 _ 2
A= ( )d (4) (0.25)2 = 0.0491 m2.
Asi, el flujo de calor transferido es;

Q= %(A) = 228.24 x0.0491 = 11.2 kW.
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Pruebe sus competencias. Ejercicios de autoevaluacion para el alumno.

1. Una placa vertical de 60 cm por 60 cm se expone a vapor a presion atmosférica. La temperatura de la

placa es de 97 °C. Calcule la razén de transferencia de calor total, y la masa condensada por hora.

R:4,726 W,7.54 kg /h.

2. Vapor saturado de agua se condensa a una atmdsfera sobre Una placa vertical de 3 metros de altoy 8
metros de ancho que se mantiene a 90 °C mediante la circulacion de agua de enfriamiento por el otro
lado. Determine a) La razén de la transferencia de calor por la condensacién hacia la placa y b) La
razon a la cual el condensado gotea de la placa por la parte de abajo.

R:1,507 kW, 0.659 kg/s.

3. Repita el problema No. 3, para el caso de la placa inclinada 60 °C con respecto a la vertical.

R:754 kW,0.33 kg/s.

4. Se hierve agua a la presién atmosférica en una cacerola de 20 cm de didmetro interno de acero
inoxidable recubierto con teflén picado, sobre una estufa eléctrica. Si se observa que el nivel de agua
en la cacerola baja 10 cm en 15 min, determine la temperatura de la superficie interior de esa
cacerola.

R:105.3 °C.

5. Seva a usar un elemento de calentamiento de latén, de 65 cm de largo y 2 cm de diametro para hervir
agua a 120 °C. Sila temperatura superficial del elemento de calentamiento no debe ser mayor de 125
°C, determine la razén mas alta de produccién de vapor de agua en la caldera.

R:19.45 kg /h.
6. Entra agua fria a 15 °C, a un generador de vapor y sale como vapor saturado seco a 200 °C.

Determine la fraccion de calor usada para precalentar el agua liquida desde 15 °C hasta la

temperatura de saturacién de 200 °C., en el generador de vapor.

R:28.7%
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ACTIVIDADES DE LA UNIDAD 6

UNIDAD 6: Actividad 1

CONCEPTO DEL PROCESO DE CONDENSACION PELICULAR.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Investigacion.

FECHA DE ENTREGA:

Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado.

CALIFICACION:

OBJETIVO DE APRENDIZAIJE:

Investigar acerca del mecanismo de la conveccién forzada y conveccién natural o libre.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS:

evidencias.

Hacer un resumen que contenga el concepto del mecanismo de la conveccion,
haciendo mencidn de los diversos métodos utilizados en el analisis y obtencion del
coeficiente de transferencia de calor. Formato de documento: Word, en calibri 12 a 1.5
de espacio, con una extension maxima de una cuartilla. Integrar al portafolio de

UNIDAD 6: Actividad 2

RESOLUCION DE PROBLEMAS DE TRANSFERENCIA DE CALOR CON CAMBIO DE FASE.

NOMBRE DE LA Problemas.

ACTIVIDAD:

FECHA DE Segun lo programado.

ENTREGA:

CALIFICACION Segun lo acordado. CALIFICACION:

MAXIMA:

OBJETIVO DE Resolver los siguientes problemas de conveccion forzada en placas planas.

APRENDIZAIJE:

INSTRUCCIONES Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.

1. Vapor saturado de agua a 30 °C se condensa sobre el exterior de un tubo vertical de 4 cm de didmetro
exterior y 2 m de largo. La temperatura del tubo se mantiene a 20 °C mediante el agua de
enfriamiento. Determine a) La razén de la transferencia de calor del vapor al agua de enfriamiento, b)
La razdn de la condensacion del vapor y c) El espesor aproximado de la pelicula de liquido en la parte
inferior del tubo.

R:10,243 W,15 kg/h,0.201 mm.

2. El condensador de una planta generadora que funciona con vapor opera a una presion de 4.25 kPa.
Este condensador consta de 100 tubos horizontales dispuestos en un arreglo cuadrado de 10 x 10. Los
tubos tienen 8 m de largo y un diametro exterior de 3 cm. Si la superficie de los tubos estan a 20 °C,
determine: a) La razén de transferencia de calor del vapor de agua al agua de enfriamiento y b) La

razon de la condensacién de ese vapor en el condensador.

R:3,678 kW, 1.496 kg/s.
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3. Vapor saturado de agua a 55 °C se condensa a razon de 10 kg/h sobre el exterior de un tubo horizontal
de 3 cm de diametro exterior, cuya superficie se mantiene a 45 °C por el agua de enfriamiento.
Determine la longitud requerida de tubo.

R:0.70 m.

4. Determine la temperatura de superficie de una placa vertical de 1.2 m de altura, sobre la cual se
condensa vapor en forma pelicular, cubriendo la superficie completa. La presién parcial del vapor de
agua es de una atmosfera y el coeficiente promedio de transferencia de calor es de 4,500 W/m?-°C.
Suponga flujo laminar.

R:70°C.

UNIDAD 6: Actividad 3

CONCEPTO DEL PROCESO DE EBULLICION NUCLEADA.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Investigacion.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBIJETIVO DE APRENDIZAJE: Investigar acerca del mecanismo de la ebullicidn nucleada.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: Hacer un resumen que contenga el concepto de la ebullicion en nicleo, haciendo
mencion de los diversos métodos utilizados en el andlisis y obtencién del coeficiente
de transferencia de calor. Formato de documento: Word, en calibri 12 a 1.5 de espacio,
con una extensién maxima de una cuartilla. Integrar al portafolio de evidencias.

UNIDAD 6: Actividad 4
RESOLUCION DE PROBLEMAS DE EBULLICION NUCLEADA.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Problemas.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBJETIVO DE APRENDIZAJE: Resolver los siguientes problemas de ebulliciéon en nicleo.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas
siguientes e integrarlos al portafolio de evidencias.

1. Se hierve agua a 120 °C en una olla de presién de acero inoxidable mecdnicamente pulido, colocada
sobre la parte superior de una unidad de calentamiento. Si la superficie interior del fondo del
recipiente se mantiene a 32 °C, determine el coeficiente de transferencia de calor en la ebullicidn.

R:32.9 kW /m? — °C.

2. Se hierve agua a presién atmosférica en una cacerola de platino de 15 cm de didmetro. Calcule el
calor maximo (valor critico o punto de quemado) para evitar el peligro de la extincidn.

R:1.26 x 10° W /m?.
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3. Se hierve agua a 120 °C en una olla de presion de acero inoxidable mecanicamente pulido, colocada
sobre la parte superior de una unidad de calentamiento, la superficie interior del fondo de la olla se
mantiene a 130 °C. La olla que tiene un didmetro de 20 cm, estd llena de agua hasta la mitad.
Determine el tiempo que tardard el recipiente en quedar vacio.

R:22.8 min

4. Se usa un calentador de resistencia hecho de alambre de niquel de 2 mm de didmetro para calentar
agua a la presién de una atmdsfera. Determine la temperatura mas alta a la cual puede operar este
calentador con seguridad, sin el peligro de extincion.

R:109.6 °C.

e —
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Unidad 7

Competencias especificas a desarrollar:

1. Definir y clasificar a los intercambiadores de calor de uso mas frecuente en la industria de
procesos termo-hidraulicos, tomando en cuenta sus caracteristicas constructivas.

2. Analizar y obtener el concepto del coeficiente global de transferencia de calor, tomando en
cuenta el factor de suciedad para su determinacion.

3. Comprender y explicar los métodos utilizados en el analisis térmico de los intercambiadores de
calor, como el de la diferencia media logaritmica de temperaturas (DMLT)y el de efectividad-
numero de unidades de transferencia (€ — Ny;).

4. Comprender y manejar las graficas respectivas para evaluar la efectividad de un intercambiador
de calor.

5. Resolver problemas relacionados con los parametros involucrados en el disefio y seleccidon de un
intercambiador de calor.

6. Elaborar un proyecto que resuelva un problema real en donde se seleccione o disefie un
intercambiador de calor.

Intercambiadores de Calor.
Introduccion.

Los intercambiadores de calor son de uso comun en una gran variedad de aplicaciones, desde los sistemas
domésticos de refrigeracion, calefaccidon y acondicionamiento de aire, hasta los procesos en plantas
quimicas y en la producciéon de energia eléctrica. Hoy dia, existen en una gran diversidad de
presentaciones con el fin de mejorar la transferencia de calor y disponen de aletas de enfriamiento para
tal propdsito.

Un intercambiador de calor combina los mecanismos de conduccion y conveccién, durante su operacion,
y puede haber o no cambio de fase en alguno de los fluidos que interactlan a través del intercambiador.
En la forma mas simple, un intercambiador puede definirse como un dispositivo que permite el
intercambio de calor entre dos fluidos. Los hay, llamados de contacto, cuando el intercambio de calor
entre los fluidos se hace a través de una superficie metalica y de mezclado cuando tal superficie no existe,
es decir, el contacto entre los fluidos es directo.

En el analisis de un intercambiador, resulta conveniente trabajar con un coeficiente global de
transferencia de calor que involucre los mecanismos antes mencionados, asi como también tener en
cuenta que tan limpio este el intercambiador, puesto que un intercambiador que acumula gran cantidad
de suciedad durante su funcionamiento, aumenta en él, la resistencia al flujo de calor y por ende
disminuye la transferencia de calor.

Al disefiar un intercambiador de calor pueden conocerse tres, y hasta dos de las cuatro temperaturas
involucradas en los cdlculos; por tal motivo es importante entrar en discusién de los métodos empleados
para tal fin.

Por ultimo, puesto que los intercambiadores se fabrican de diversos tipos, éste capitulo inicia con la
clasificacion de los intercambiadores de calor.
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7.1 Clasificacion.

Puesto que la gran variedad de aplicaciones de la transferencia de calor en la industria, requiere de
diversos tipos de accesorios y configuraciones del equipo, para tal fin, se han disefiado numerosos tipos
de intercambiadores de calor, para cada tipo de necesidades. En este texto se presenta en forma breve la
clasificacion general y se hace una descripcidn de su construccidén y operacion.

Los intercambiadores de calor se clasifican en su forma mas simple en tres grupos, aunque en cada grupo
existe una gran variedad de ellos, estos son: Intercambiadores tubulares, compactos de flujo cruzado, de
placas y armazdn e intercambiadores regenerativos.

Intercambiadores tubulares.

El tipo mas simple del intercambiador tubular consiste en dos tubos concéntricos de diametros diferentes,
llamados de tubo doble. En este tipo de intercambiador uno de los fluidos pasa por el tubo de diametro
menor, mientras que el otro lo hace por el espacio anular entre los tubos. En un intercambiador de tubo
doble, son posibles dos disposiciones del flujo, la de flujo en paralelo, en la cual ambos fluidos entran al
intercambiador por el mismo extremo y se mueven en la misma direcciéon, como se indica en la figura
7.1.1.

Fig. 7.1.1. a) Intercambiador de calor de tubo doble, fiujo en paraielo b) Corte longitudinal

Y la disposicion en contraflujo o flujos opuestos, en donde los fluidos entran al intercambiador por los
extremos opuestos y fluyen en direcciones opuestas como se muestra en la figura 7.1.2.

Fig. 7.1.2 a) Intercambiador de calor de tubo dobie, en contrafiujo b) Corte longitudinal

Otro tipo de intercambiador tubular y quizas el mas comun por su aplicacién en la industria es el
denominado de coraza y tubos. Estos intercambiadores de gran peso y tamano, contienen un gran
numero de tubos, (a veces varios cientos), empacados en un casco (coraza), con sus ejes paralelos a ella.

Uno de los fluidos se mueve dentro de los tubos, mientras el otro la hace por fuera de estos, pasando por
la coraza. El fluido que pasa por la coraza es forzado a moverse transversalmente a ella, por medio de
desviadores o mamparas, denominados también deflectores, con el propdsito de mejorar la transferencia
de calor entre los fluidos, y mantener un espaciamiento uniforme entre los tubos.
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Ademas este tipo de intercambiadores cuenta en ambos extremos con unos elementos llamados
cabezales, los cuales tienen como funcién acumular el fluido que circula por los tubos, tanto a la entrada
como a la salida de ellos. En la figura 7.1.3., se muestra un intercambiador de calor de un paso en la
coraza y un paso por los tubos.

133
“
T
S

Entraode ala

e dad . enaeaa a ia
Salida de los tubos Mamnarae
. an sJlamparas

coreza $

} Tubos Coraze

[ o P )  }
' entraaa a ios tudos

Espejo coraza

Fig. 7.1.3 Intercambiador de calor de coraza y tubos, un paso por ia coraza y un paso por ios tubos.

En la practica existe una gran variedad de este tipo de intercambiador de calor, los cuales se clasifican por
el nimero de pasos en la coraza y el nimero de pasos en los tubos. Asi, estos pueden ser de un paso en la
coraza y dos pasos de tubos, dos pasos en la coraza y cuatro pasos en los tubos.

La figura 7.1.4., ilustra un intercambiador de calor de un paso en la coraza y dos pasos por los tubos. En
este caso uno de los fluidos circula por el interior de los tubos, mientras que el otro circula por el espacio
que dejan estos y la coraza. El fluido que circula por el interior de los tubos, recorre el intercambiador dos
veces, entrando por un extremo y saliendo por el mismo. Algunas veces este arreglo de tubos forma una
U. El fluido que circula por el exterior de los tubos es conducido transversalmente a la coraza a través de
la mamparas o desviadores, siendo su recorrido por lo regular en direccién opuesta al fluido que circula
por el interior de los tubos.

Dependiendo del arreglo geométrico que se tenga en los cabezales del intercambiador se puede tener
uno o varios pasos de tubos, con el fin de incrementar el drea de la superficie efectiva de transferencia de
calor por unidad de volumen.

Por ultimo en la figura 7.1.5., se muestra un intercambiador de calor de dos pasos en la coraza y cuatro
pasos de tubos, como se observa en la figura un fluido recorre el intercambiador cuatro veces, entrando y
saliendo por el mismo extremo; asimismo el otro fluido recorre la coraza dos veces, entrando y saliendo
por el mismo extremo del otro fluido. El recorrido del fluido transversal a la coraza se efectia de la misma

e —
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forma, utilizando mamparas o deflectores, para tal fin. Se utilizan cuando los fluidos son liquido-liquido o
liquido- vapor.

Untrada del Suido
dellado de los
whes
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Ladode lacarcasa |
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Fig. 7.1.5 Intercambiador de calor de coraza y tubos, dos pasos por la coraza y cuatro pasos por ios tubos.

Intercambiadores compactos.

Un intercambiador de calor disefiado especificamente para lograr un area de transferencia de calor muy
grande, por unidad de volumen (peso y tamafio pequefios), se le denomina compacto. La razén entre el
area superficial de transferencia de calor de este intercambiador y su volumen se llama densidad de drea

B.

Un intercambiador de calor con 8 > 700 m?/m3, se clasifica como compacto. Las grandes areas de
transferencia de calor, en los intercambiadores compactos se logran sujetando placas delgadas o aletas
corrugadas con poco espacio entre si a las paredes que separan a los dos fluidos. Estos intercambiadores
son de uso comun cuando los fluidos son gas hacia gas y gas hacia liquido o viceversa; con el propésito de
contrarrestar el bajo coeficiente de transferencia de calor asociado con el flujo de gases, mediante una
gran area superficial (afiadiendo aletas de enfriamiento del lado del gas).

El movimiento de los fluidos en los intercambiadores compactos, es de manera perpendicular entre si, y a
esa configuracién de flujo se le conoce como flujo cruzado. A su vez, esta configuracion se subdivide en
flujo cruzado mezclado vy flujo cruzado no mezclado.

En la figura 7.1.6, se muestran estas configuraciones, en (a) el fluido que se conduce en la direccién
transversal, tiene libertad de moverse y mezclarse entre los tubos. En (b) el fluido que se conduce en la
direcciéon transversal, no tiene libertad de moverse y mezclarse entre los tubos, debido a que las placas
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(aletas sujetas a la superficie exterior de los tubos); fuerzan al fluido a moverse por el espaciamiento
particular entre ellas y no le permiten moverse en forma paralela a los tubos.

—

Flujo cruzado mezclado

Flujo cruzado no mezclado %

O

Flujo en los tubos Flujo en los tubos

a) Flujo cruzado mezclado b) Flujo cruzado no mezclado

Fig. 7.1.6 Intercambiador de calor compacto de flujo cruzado

A nivel industrial, también se conocen los intercambiadores de calor tipo de placas. Estos estdn formados
por un conjunto de placas de metal corrugadas (acero inoxidable, titanio, etc.), contenidas en un bastidor,
el sellado de las placas se realiza mediante juntas o uniones soldadas y pueden clasificarse, en
intercambiadores de calor de tipo placa y armazon, o solo de placas. Sin embargo, el tipo de
intercambiador de placa no se utiliza con frecuencia debido a la confiabilidad de sellar las juntas entre
cada una de las placas. Debido a este problema, solo se utiliza en aplicaciones donde la presidn es
pequefia o no muy alta, por ejemplo en los enfriadores de aceite para motores.

La figura 7.1.7, muestra un intercambiador de calor de placas y armazdn de liquido hacia liquido, el cual
consta de una serie de placas con pasos corrugados y aplastados para el flujo. Los fluidos, caliente y frio,
fluyen en pasos alternados, de este modo cada corriente de fluido frio queda rodeada por dos corrientes
de fluido caliente, lo que da por resultado una transferencia de calor muy eficaz.

Lasboquillas sajetasalos
armasones delos extremos
permiten b entrada v s

alida delos flwides

Laszplacas soporeadas por usa barya guia
superior. son sostenidas en un armazin
que e fija medante tornillos

Las lumbrerasy los empagques hacen que
losfluidos se muevan ea canales altermados

Tornillo deapriete

Lot empagques especiales en bas placas de
los extremos tmpiden queloz Auidos.
SNCren &N CONTACTO Con I')Sm)ll"

Lasplacas Ay B.se

L barra pals rectangular inferior
dizponen en forma

parante una alineacidn abzolues

Un empaquemontado sobre cadaplaca, alternada delasplacas. impidiendo o
sella o canal entre ella yla placa mo\'ll:llmo ht:'.\l
siguiente

Fig. 7.1.7 Intercambiador de calor de placas y armazon de liquido hacia liquido
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En la figura 7.1.8 se muestra en forma esquematica un intercambiador de placas y armazén. En (a) se
puede observar el paso del fluido frio y el caliente en forma alternada y como la corriente de fluido frio
queda rodeada de dos corrientes del fluido caliente. En (b) vy (c) se muestra un intercambiador solo de
placas, en el cual se observa la forma alternada de las corrientes de ambos fluidos y el intercambiador en
su conjunto. Se utilizan principalmente cuando los fluidos son liquido-gas o gas-gas.

——eiededddt %

I,
VSIS 4

3 R ﬂ

Fig. 7.1.8 a) intercambiador de calor de placas y armazon, (b} y (¢} Intercambiador solo de piacas

En general los intercambiadores de calor pueden clasificarse por el tipo de flujo, por su construccién y por

su uso y aplicacion.

Teniendo en cuenta el tipo de flujo los intercambiadores se dividen en flujos en paralelo y contra flujo,
por su construccién en tubos concéntricos, de coraza y tubos, de placas y placas y armazén. Por ultimo,
dependiendo de su uso y aplicaciéon reciben un nombre especifico, como por ejemplo el caso de los
condensadores, precalentadores de agua de alimentacién, precalentadores de aire, radiadores,

evaporadores, condensadores, etc.
Intercambiadores regenerativos.

En los intercambiadores de calor tipo regenerativo, las corrientes de los fluidos frio y caliente, son de
forma alternada a través de la misma superficie o area de transferencia de calor. Los hay del tipo
estatico, el cual consisten en una masa porosa, como la malla de alambre de cerdmica y que tiene una
gran capacidad de almacenamiento de calor. Ver figura 7.1.9.

Centro de cerama

Mala de alambre

Fig. 7.1.9 Maila de alambre con centro de ceramica
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————————————————————————————
Los fluidos frio y caliente fluyen a través de esta masa porosa en forma alternada. El calor se transfiere del
fluido caliente hacia la matriz del regenerador durante el flujo del mismo, y de la matriz hacia el fluido frio
durante el paso de éste. Por lo tanto la matriz sirve como un medio de almacenamiento temporal de
calor.

El intercambiador del tipo dinamico, consta de un tambor giratorio (rotor) y se establece un flujo continuo
del fluido caliente y del frio a través de las secciones de éste. Los elementos del rotor son planchas con
grandes ondulaciones con gran capacidad de almacenamiento de calor.

En funcionamiento normal, el humo del hogar asciende a través de la seccidn del rotor a él destinada y
calienta las planchas.

Al girar el rotor, esta seccidn pasa a la zona del aire y entrega el calor almacenado al aire, que hace el
papel de refrigerante. De este modo los elementos del rotor son calentados y enfriados en forma
continua. En la figura 7.1.10, se ilustra un calentador de aire Ljungstrom regenerativo del tipo dinamico
en el cual se puede observar la entrada y salida de los humos y la entrada y salida del aire, asi como los
elementos de chapa del rotor. Utilizados principalmente cuando ambos fluidos son gas.

chapa del rotor
Prensaestopas

Placa de frotamiento Cojinete de quia Y radiqles

) : Aire
Humos .

Fig. 7.1.10 Calentador de aire Ljungstrom con soporte central y motor para €l rotor

7.2 El coeficiente global de transferencia de calor.

Considere para propositos de andlisis un intercambiador de calor de doble tubo con flujos en paralelo o
flujos encontrados, como los ilustrados en la figura 7.1.1, y cuya representacion esquematica al igual que
su correspondiente perfil de temperaturas se muestra en la figura 7.2.1.
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Para efectuar el analisis térmico del intercambiador es necesario utilizar una expresion similar a la ley de
Newton enfriamiento de la forma:

q = UAAT (ec.7.2.1)

En donde g es el flujo total de calor transferido por el fluido caliente al fluido frio, U es el coeficiente
global de transferencia de calor constante a lo largo de todo el intercambiador de calor, A es el drea de
transferencia de calor consistente con la definicion de U, y AT es una diferencia promedio de
temperaturas a lo largo del intercambiador de calor.

T a |
L=
N e |
Sy, |
|
ot
?\\s@"i : |
| |
| P | .
1 » | -
Entradafluide caliente Entrada fluido caliente
— —- — -—
Ertrada Salida Salida Entrada
fluida frio fluido fria fluida fria fluido frio
S alida fluido caliente Salida fluido calients
a) Configuracién en flujo paraledo b) Configuracién en contraflujo
Fig. 7.2.1. Esquema y perfil de temperaturas de un intercammbiador de doble tubo.

Comparando la ec. 7.2.1, con la del cilindro mostrado en la figura 7.2.2, expuesto tanto en su interior
como en su exterior a fluidos que tienen temperaturas Ty, T; y T, T,o, respectivamente, al igual que
los coeficientes de transferencia de calor h; y h,, se observa que el coeficiente global de transferencia de
calor queda definido mediante las expresiones siguientes, dependiendo del drea exterior o interior que se
seleccione.

Asi, para la pared cilindrica el flujo de calor que la atraviesa, esta representado por la ecuacion:

_ Tloo - TZOO
1T 1 /Dy, 1
WA, T T 2mkl T hA;

(ec.7.2.2)

Si se selecciona el drea exterior A, = nD,L, se tiene que al multiplicar el denominador de la ecuacién por
la unidad, la ecuacién 7.2.2, se convierte en:
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Fig. 7.2.2. Pared cilindrica metalice expuesto o fluidos en el interior v exterior,

Tloo - TZoo

1=77 ln(Dz/Dl)Jr 1 ](@)
hlAl 2mkL h2A2 A2

q = AZ(Tloo - TZoo)
Ay 1 + Ayn(Dy/Dy) + 1

(ec.7.2.3)

A hy 2k h,
Observe que la ec. 7.2.3, tiene la forma de la ecuacién 7.2.1, asi se puede escribir:

_ AZ(Tloo - Tzoo)
17D, 1 Dyln(D,/D) , T
D, Iy 2k h,

= U2A2ﬁ (eC. 724‘)

Es decir, si el coeficiente global se basa en el drea exterior del tubo que transfiere el calor, entonces:

1
U, = ec.7.2.5
2 &i+Dzln(D2/D1)+i ( )
Di hy 2k h,

En funcidn de los radios exterior e interior, la ecuacion 7.2.5, se convierte en:

1

R, RyIn(R,/Ry) i
R T K T,

U2=

(ec.7.2.6)
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Por otra parte, si se emplea el drea interior del tubo A; = mD; L, que transfiere el calor, se tiene:

Tieo — T2

1=71 L In(D,/D) 1 (ﬁ)
h]_A]_ anL hZAZ A1

Al(Tloo - TZoo)
q _1+A1ln(D2/D1)+A1i (ec.7.2.7)

Ry 2k Ah,

La cual tiene la forma de la ecuacién 7.2.1. Entonces:

_ A1 (T — T2o) = U,A. AT (ec.7.2.8)
T T AnD/D) A1

R 2k i, h,

Es decir, si el coeficiente global se basa en el area interior del tubo que transfiere el calor, entonces:

1
U = i+M+&l (ec.7.2.9)
hy 2k D, h,

En funcidn de los radios exterior e interior, la ecuacion 7.2.9, se convierte en:

1

- i RyIn(R,/R;) Ry
At K R0

U, (ec.7.2.10)

De lo anterior se desprende que el producto UA es constante en cualquiera de las expresiones 7.2.4, y
7.2.8; es decir:

UiAi = U,A, =UA
Donde:

A, = 2nRL = DL
A, = 2nR,L = 7D, L

Note que en ambas definiciones aparecen dos resistencias, la conductiva del tubo y dos convectivas de los
fluidos.

Asi,
q = UlA]_H = UzAzﬁ
Donde,

A, > Ay, y U, <U
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La tabla 7.2.1, muestra el numero de Nusselt para flujo laminar completamente desarrollado en una
corona circular o espacio anular con una superficie aislada y la otra isotérmica.

Tabla 7.2.1. Numero de Nusselt para una corona circular o espacio anular.

D;/D, Nu; Nu,
ocoo 0 e 3.66
0.05 17.46 4.06
0.10 11.56 4.11
0.25 7.37 4.23
0.50 5.74 4.43
1.00 4.86 4.86

Tomado del Yunus A. Cengel, Tercera edicion, Mc Graw-Hill, pdagina 618

Ejemplo 7.2.1.

Se quiere enfriar aceite caliente en un intercambiador de calor de tubo doble, a contraflujo. El tubo
interior de cobre tiene un diametro de 2 cm y un espesor despreciable. El diametro interior del tubo
exterior (el casco) es de 3 cm. Por el tubo fluye agua a razén de 0.5 kg/s y el aceite por el casco a razén de
0.8 kg/s. Tomando las temperaturas promedio del agua y del aceite como 45 °Cy 80 °C, respectivamente,
determine el coeficiente de transferencia de calor global de este intercambiador basdndose en el drea
exterior del tubo que transfiere el calor.

Solucion:

El aceite proporciona calor al agua, ademas la resistencia a la conduccidn es despreciable debido a que el
cobre es altamente conductor y su espesor es despreciable. La ecuacidén 7.2.5, puede utilizarse.

1
U, = ec.7.2.5
* D1 Dyin(Dy/D) 1 ( )
D, 7, 7K hz

Puesto que se tiene espesor despreciable y alta conductividad térmica, la resistencia a la conduccién es
nulay la ecuacién 7.2.5, se convierte en:

Para el cédlculo de los coeficientes convectivos por el lado interior y el exterior, se requiere de las
propiedades de ambos fluidos, por tanto:
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Las propiedades del agua a la temperatura promedio de 45 °C, segln tabla, son:
p =990.1 kg/m3

k=0637W/m—"°C

Pr =391

v=E—0602x10° m?/s

p
Las propiedades del aceite a la temperatura promedio de 80 °C, segln tabla, son:
p =852 kg/m?
k=0138W/m —"°C
Pr =499.3

V= % =3.794x 1075 m?/s

Puesto que el diametro interior del tubo interior es de 0.02 m. Se puede calcular la velocidad media del
aguay el numero de Reynolds, asi:

L, _ 05 Loty
- = 2 = 2 = . m/s
P, (—"4[)1) (990.0) (2%
VD, (1.61)(0.02
_Vb, _ (1.61)(0.02) _ 53489

e~y T 0.602x1076

El cual es un flujo turbulento por ser mayor a 2300, entonces se puede determinar el nimero de Nusselt
a partir de la ecuacion;

h,D,

Ny === 0.023R3°R?* = 0.023(53489)"°(3.91)"* = 240.6

Entonces:

_ Nk (240.6)(0.637)
Y7 p, T (0.02)

= 7663 W /m? —°C

Ahora se repite el mismo analisis para el aceite, asi, el didametro del espacio anular es:
D, =D,—D; =0.03—-0.02=0.01m.

En este caso la velocidad media y el nimero de Reynolds son;

v m m 0.8 239 m)
=——=—77 = o5y = 2.39m/s
pA, p [Z (D2 — DLZ)] (852) [7‘[(0.03 - 0.022)
VD 2.39)(0.01
RN CEDTCL

v 3.794x 1075
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El cual es un flujo laminar por ser mayor a 2300, entonces se puede determinar el nimero de Nusselt a
partir de la tabla para una corona circular con una superficie aislada y la otra isotérmica. Asi,
interpolando entre valores de la tabla 7.2.1, se tiene que:

D; 002 0667
D, 0.03

Por tanto el niumero de Nusselt Nu; correspondiente es igual a 5.45

Entonces:

_ Nuk _ (5.45)(0.138)

h, = - = 752 W/m? —°C
2=, 0.01) /m
Por ultimo;

1 1 -
Uy=Uy=4—5=— — =745 W/m? —°C

YR, 76637752
7.3 Factores de suciedad.

Las ecuaciones 7.2.2 y 7.2.3, predicen con exactitud el coeficiente global de transferencia de calor, solo
cuando los tubos estén libres de depdsitos o libres de suciedad, en caso contrario, dichos depdsitos hacen
que la resistencia térmica entre los fluidos se incremente, provocando una disminucién en la razén de
transferencia de calor. Por tal motivo el rendimiento del intercambiador de calor se ve afectado con el
paso del tiempo, como resultado de la acumulacion de depdsitos, sobre la superficie de transferencia de
calor, es decir sobre las superficies interior y exterior del tubo.

Al seleccionar o disefiar un intercambiador de calor dado, se cae en la complejidad, ya que existen
diferentes geometrias de intercambiadores que realizan la misma funcién térmica especifica. Por
consiguiente la decision final depende de otros factores tales como el costo, espacio, caidas de presion,
etc.

Una herramienta con la cual el ingeniero puede tener acceso a todas esas diferentes alternativas y
factores es la computacién digital, pues mediante la simulacién puede predecirse un sin nimero muy
grande de alternativas, sin recurrir a la experimentacion, lograndose de esta forma la seleccion mas
apropiada.

Sin embargo, esto solo puede realizarse en un intercambiador libre de depésitos, en caso de existir dichos
depodsitos la resistencia térmica originada por ellos; solo puede ser estimada a través de la
experimentacion mediante pruebas especificas en el intercambiador.

Entre los tipos de suciedad se tiene como la mas comun a la precipitacion de depésitos sdlidos, como son
los de calcio originado por el agua con demasiada dureza.

La corrosion y la incrustacidén quimica son otras formas de acumulacion de suciedad sobre la superficie de
transferencia de calor. Se deben a los productos de las reacciones quimicas que se originan en la
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————————————————————————————
industria de procesos quimicos. Puede impedirse utilizando recubrimientos de vidrio sobre los tubos
metalicos o tubos de plastico en lugar de metdlicos.

Los intercambiadores también pueden incrustarse por el crecimiento de algas en el fluido caliente, este
fenédmeno se conoce como incrustacidn bioldgica y se impide a través de tratamiento quimico.

Para evitar el problema de la suciedad en los intercambiadores de calor, es recomendable la suspensién
de actividades y operacién del equipo, con el propdsito de la limpieza de la limpieza periddica, o en su
caso seleccionar un intercambiador mas grande y, por ende mas caro, con el fin de garantizar la razén de
transferencia de calor, alin después de que ocurra la incrustacion.

Es obvio que el factor de suciedad o incrustacion tiene el valor de cero para un intercambiador nuevo,
pero va aumentando con el tiempo de operacidon a medida que se acumulan los depdsitos sélidos sobre la
superficie de transferencia de calor.

El factor de suciedad depende de la temperatura de operacion y de la velocidad de flujo de los fluidos
caliente y frio, asi como del tiempo de operacidén del mismo. La incrustacién aumenta al aumentar la
temperatura de operacién y disminuir la velocidad de flujo.

Por consiguiente es necesario modificar las ecuaciones 7.2.5, y 7.2.9, para tomar en cuenta los efectos de
la incrustacion sobre las superficies interior y exterior del tubo. Mediante un procedimiento similar al
descrito para la pared cilindrica metdlica, se obtiene que:

1
= .7.3.1
“27b,1 D, Doy, , .1 73D
DR 2k r2tp,
U, = ! (ec.7.3.2)
1T 1 Din(D/D) Dy, Dy L el

Donde Rg1y Ry, son los factores de incrustacion en las superficies interior y exterior del tubo
respectivamente. Ambos coeficientes globales de transferencia de calor se usan para intercambiadores de
calor sin aletas. En el supuesto, que el tubo tuviese aletas, es necesario determinar el area superficial
efectiva; a partir de la siguiente expresion:

Agse = Agtetas t Asin atetas (ec.7.3.3)

Ase = naletaAaleta + Asin aletas (ec. 7-3-4‘)

Donde 14;0¢4 €S la eficiencia de la aleta, tal como fue descrita en la unidad 2. El tubo puede tener aletas
tanto en su superficie interior como en la exterior, con el fin de mejorar la transferencia de calor del lado
que tenga las aletas. Cuando uno de los fluidos es un gas, y el otro un liquido, las aletas deben colocarse
del lado del gas con el propdsito de mejorar el producto UA y en consecuencia la razon de transferencia
de calor en ese lado.
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La tabla 7.3.1, muestra valores representativos del coeficiente global de transferencia de calor para
diversos intercambiadores de calor.

Tabla 7.3.1. Valores representativos del coeficiente global de transferencia de calor, para algunos intercambiadores de calor.
Tipo de intercambiador de calor UenW/m? —°C

Agua-Agua 850-1700
Agua-Aceite 100-350
Agua-Gasolina o Queroseno 300-1000
Calentador de agua de alimentacién (Agua-Vapor de agua) 1000-8500
Vapor de Agua-Combustdleo ligero 200-400
Vapor de agua-Combustdleo pesado 50-200
Condensador de vapor de agua (Agua-Vapor de agua) 1000-6000
Condensador de freén (Agua enfriada) 300-1000
Condensador de amoniaco (Agua enfriada) 800-1400
Condensador de alcohol (Agua enfriada 250-700
Gas-Gas 10-40
Agua-Aire en tubos con aletas (agua en los tubos) 30-60* (400-850**)
Vapor de agua-Aire en tubos con aletas (vapor de agua en los tubos) 30-300* (400-4000%*%*)
*Con base en el drea superficial del lado del agua.
**Con base en el drea superficial del agua o del vapor de agua.

Tomado del Yunus A. Cengel, Tercera edicion, Mc Graw-Hill, pdgina 615

La tabla 7.3.2, muestra algunos valores representativos de la resistencia térmica debida a la incrustacion
para diversos fluidos, por unidad de area superficial.

Tabla 7.3.2. Valores representativos de la resistencia térmica debida a incrustaciéon, para diversos fluidos.

Fluido Ry enm? —°C/W

Agua destilada, Agua de mar, Agua de rio, Agua de alimentacion para calderas.

Por debajo de 50 °C 0.0001
Arriba de 50 °C 0.0002
Combustdleo 0.0009
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Vapor de agua (Libre de aceite) 0.0001

Refrigerantes (Liquido) 0.0002

Refrigerantes (Vapor) 0.0004

Vapores de alcohol 0.0001

Aire 0.0004
Tomado del Yunus A. Cengel, Tercera edicion, Mc Graw-Hill, pdgina 617

Ejemplo 7.3.1.

Considere un intercambiador de calor de tubo doble. El tubo interno tiene un diametro interior de 10 cm
y espesor despreciable. En el momento de su construccion, se calculd que la resistencia térmica total del
intercambiador de calor era de 0.025 °C/W. Después de un uso prolongado, se presenta incrustacidon
tanto en la superficie interior como en la exterior del tubo interno con los factores de incrustacién de
0.00045 y 0.00015 m>-°C/W, respectivamente. Calcule el porcentaje de disminucién de la razén de la
transferencia de calor en este intercambiador, debido a la incrustacion.

Solucion:

Debido a que el tubo interno tiene espesor despreciable, las areas interna y externa del tubo son iguales,
al ser los diametros interno y externo casi iguales, asi; para un metro de longitud de tubo se tiene:

A; = A, =nD,L = nD,L = n(0.1)(1) = 0.1 m?.

Ademas, la resistencia total después del uso prolongado debido a la incrustacidn, se calcula sumando a la
resistencia total en el momento de su construccién las resistencias debidas a la incrustacion en ambas
superficies. Entonces;

Ry =R +&+@—0025+(L)(000045+000015)—0027°C/W
meRTe T4 A, T 0.1/ ' ' '

Note que si la resistencia total se incrementa, entonces la razén de flujo de calor disminuye. Por tanto, el
porcentaje de disminucidn es:

100 = -8,
Rre 0025  *100=-80

% de disminucion =
El sino negativo indica la disminucién de la razén de transferencia de calor.
7.4 Método de la diferencia media logaritmica de temperaturas.

En la industria los intercambiadores de calor son de uso comun y el ingeniero tiene la tarea de saber
seleccionar o disefiar el adecuado para cierta aplicacidon especifica. En la practica se requiere que un
intercambiador de calor satisfaga las siguientes condiciones de operacion.

1. Que logre un cabio de temperatura especifica de una corriente de fluido de gasto masico conocido.
2. Predecir las temperaturas de salida de las corrientes de fluido frio y del caliente.
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En esta seccidn se discutira la condicidn 1, a partir del método de la diferencia media logaritmica de
temperaturas (DMLT)y en la siguiente la condicidn 2 a través del método de la efectividad — nimero de
unidades de transferencia (€ — Nut).

Un intercambiador de calor suele operar durante largos periodos de tiempo sin cambios en sus
condiciones de operacién, por lo que puede considerarse como un dispositivo de flujo estacionario. En
otras palabras, no existen cambios en el gasto mdsico de ambos fluidos, y las propiedades de los mismos
como la temperatura y la velocidad en cualquier entrada y salida, no varian con respecto al tiempo.
Ademas los cambios de velocidad y elevacion de las corrientes no experimentan cambio alguno, y por
tanto los cambios en energia cinética y potencial son despreciables.

Como se menciond anteriormente, la diferencia de temperatura entre los fluidos caliente y frio varia a lo
largo del intercambiador de calor y por consiguiente resulta conveniente tener una diferencia media de
temperatura (AT), representada en la ecuacién 7.2.1.

Para propdsito de analisis, considérese un intercambiador de calor de doble tubo y de flujos en paralelo
como se muestra en la figura 7.4.1, en el cual se observa que la diferencia de temperatura (AT) entre los
fluidos caliente y frio es grande a la entrada del intercambiador, pero va disminuyendo en forma
exponencial hacia la salida. Sin embargo es de esperar, que la temperatura del fluido caliente decrezca y
la del frio aumente a lo largo del intercambiador, pero la temperatura del fluido frio a la salida nunca
puede sobrepasar la del caliente; sin importar cuan largo sea el intercambiador.

Para simplicidad del analisis, puede suponerse sin sacrificar exactitud en los cdlculos, que la superficie
exterior del intercambiador esta bien aislada, de tal suerte que la transferencia de calor solo ocurre entre
los fluidos y nunca se transfiere calor hacia los alrededores. Asi, considerando las condiciones para flujo
estacionario, y mediante la aplicacién de la primera ley de la termodinamica para un sistema abierto en el
cual no existe trabajo alguno; puede realizarse un balance de energia en cada fluido, en una seccién
diferencial como se indica en la figura 7.4.2.

- =~
L

]
[

=

Enfrada fluide zaliente

— —
Ertrada —p Salida
fluida fria fluide fria

|

Salidafluido calients

. .
e

Fig. 7.4.1. Esquema y peifil de temperaturas de un intercammbiador de doble tubo con flujos en paralelo.
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Cll'q =Uda i’ TC _ T_.‘ _,:'
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Fig. 7.4.2, Perfil de temperaturas de un I.C. de doble tubo con flujos en paralelo.

Asi, el flujo de calor dgtransferido a través del elemento diferencial de area dA, esta dado por la
expresion:

dq = UdA(T. — Ty) (ec.7.4.1)

Mediante un balance de energia en los fluidos caliente y frio, a través de este diferencial de area, se tiene;
dq = —m CpdT, = —C.dT, (ec.7.4.2)

Y;

dq = meCprdTy = CrdTy (ec.7.4.3)

En donde C. y Cr se refiere a las capacidades calorificas de los fluidos caliente y frio, definidas como el
producto del gasto masico y el calor especifico. El sigho menos de la ecuacién 7.4.2, se debe a que el
fluido caliente cede calor al frio.

Despejando dT, de la ecuacién 7.4.2, se obtiene:

dq

dT, =
Cc CC

y despejando dT de la ecuacion 7.4.3, se tiene:

dq
dTs = —
f
Cy
Pero como;

d d 1 1
d(TC_Tf)szc_de=__f__q=—dq<c—c+c—f>

Despejando la diferencial de calor cedida por el fluido caliente, se tiene;
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_d(T.—Tp)

—dq = VAREEEY (ec.7.4.4)
@+3)

O bien,

1 1
d(T, —Ty) = —dq (C_c + c_f> (ec.7.4.5)

Sustituyendo la ecuacidn 7.4.1 en la ecuacidon 7.4.5, se obtiene:

1 1
d(T. —Tf) = —U(T. — Ty) (C_c + C—f) dA
De lo que resulta,

d(T. — T 1 1
M= _U<_+—> dA (ec.7.4.6)
(1.~ 1) Ce ™ G

Integrando indefinidamente la ecuaciéon anterior:

—d(T"’_Tf)——U<i+i>fdA

(T.-T;) C. Cf

1 1
In(T, —T;) = —U C_C+C_f A+C

Aplicando la ley de los logaritmos;

1,1
—UA(—+—>
T,—T;=Cye \
Como a la entrada del intercambiador el area del mismo es igual a cero (A = 0), se tiene:
TC_Tf=C2 =TC1_Tf1

Sustituyendo el valor de C,, en la ecuacién anterior, se obtiene:

_va(Ls L
T.—Tr = (Tey — Tr1)e UA(CC * Cf> (ec.7.4.7)

La ecuacidn anterior permite conocer la diferencia de temperaturas entre el fluido caliente y el frio, en
funcién del drea, la diferencia de temperatura de los fluidos a la entrada y sus respectivos calores
especificos.

Por otra parte integrando la ecuacién la ecuaciéon 7.4.6, definidamente;

(Te2=Tf2) d(Tc — Tf) 1 1)\ (A
e/ === | !
'f(Tcl_Tfl) (Tc - Tf) (Cc Cf>—fo
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Tep — Tf2> ( 1 1 >
In\——|=-UA|—+— (ec.7.4.8)
<Tcl - Tfl Cc Cf
Por otra parte un balance de energia a lo largo de todo el intercambiador de calor indica que, el calor
cedido por el fluido caliente lo absorbe el fluido frio, asi:

q= _CC(TCZ - Tcl) = Cc(Tcl - TcZ) = Cf(TfZ - Tfl)

o,

1 - T~ Tep (ec.7.4.9)
Ce q

1 Ty—T

— =1 (ec.7.4.10)

Sustituyendo las ecuaciones 7.4.9y 7.4.10 en la ecuacién 7.4.8, se obtiene;

T., —T T, —T T — T
ln( c2 f2> — —UA( cl c2 + f2 fl)
Tey —Tpy q q

o bien,
T, —Tp\ _ UA
n <m> i [(Tez = Ty2) = (Tex — Tr1)]

Despejando g, se tiene:

(TCZ - sz) - (Tcl - Tfl)

Tey — Tp
In (—C )
Tcl - Tfl

q=UA

Esta ecuacion tiene la forma de la ecuacion,
q = UAAT
Comparando, ambas ecuaciones, se concluye que:

— (T =Tp2) = (Ter — T,
AT=(c2 fZ) (Cl fl) (ec.7.4.11)
m(M)
Tcl_Tf1

Esta ecuacién calcula la diferencia media logaritmica de temperaturas (DMLT = AT) en funcién de las
temperaturas de entrada y salida de ambos fluidos, para un intercambiador de calor de doble tubo con
flujos en paralelo. Este método conocido como la diferencia media logaritmica de temperatura puede ser
utilizado, solo si se conocen cuando menos tres de las cuatro temperaturas que hay en el intercambiador
de calor. En el supuesto de que se desconociera una de ellas, esta puede evaluarse mediante un balance
de energia por la primera ley de la termodindmica.

En la figura 7.4.3, se muestra la variacion de temperaturas de ambos fluidos, caliente y frio de un
intercambiador de calor de doble tubo y flujos encontrados o contraflujo.
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Observe que los fluidos entran al intercambiador por los extremos opuestos, y en este caso existe la
posibilidad que la temperatura de salida del fluido frio sobrepase a la temperatura de salida del caliente.
Siendo el caso limite, cuando la temperatura del fluido frio a la salida, alcance la temperatura del fluido
caliente a la entrada. Sin embargo, la temperatura de salida del fluido frio nunca puede ser mayor que la
de entrada del fluido caliente, pues esto seria una violacidn a la segunda ley de la termodinamica.

T A |
Tci
o] CE'F'GB |
&
Teg . |
i o
% gy |
| Tz
Ttz
| .
T L
1 2,
Entrada fluido calierte
— — —
] -—
Salida — —t — Entrada
fluida fria fluido fria
Salida fluido caliente
Fig. 7.4.3. Esquema y perfil de temperaturas de un intercambiador de calor de doble tubo con flujos encontrados.

Al realizar un andlisis similar al anterior en este tipo de intercambiador de calor, se llegara a la conclusidn
que la ecuacidn 7.4.11, para intercambiadores de doble tubo con flujos en paralelo, también puede
aplicarse a los intercambiadores de doble tubo con flujos encontrados; aunque es necesario tomar en
consideracion, que; la temperatura del fluido frio a la entrada es T¢, y a la salida Ty;. Es decir, es
necesario cambiar la entrada del fluido frio por la salida.

Para temperaturas de entrada y salida especificas, la DMLT en un intercambiador de calor de flujos
encontrados es mayor que en uno de flujos en paralelo, y por consiguiente se requiere de un area menor
de transferencia de calor (intercambiador mas pequeno), para lograr la misma razén especifica que en el
de flujos en paralelo.

Cuando las capacidades calorificas de los fluidos son iguales (CC = Cf), en un intercambiador a
contraflujo, es decir, la diferencia de temperaturas entre los fluidos, caliente y frio permanece constante;
la DMLT toma la forma indeterminada.

La figura 7.4.4, ilustra el perfil de temperaturas de un condensador de vapor y de una caldera, los cuales
son intercambiadores de calor de flujo en paralelo o contraflujo, puesto que un analisis en cada uno de
ellos conduce al mismo resultado.

e —
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/\ Fluido en condensacion
TC I b

— T2
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\\_/ Fluido frio
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: a) Condensador de vapor (C. — co)
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A
1 2
T |
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Tty !
I
/_\ Fluido caliente I
|
¥ |
q !
Ti2
Tes — T,
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b) Caldera (C. — o)

1 2 A

Fig. 7.4.4, Perfil de temperaturas con cabio de fase en uno de los fluidos. a) Condensador de vapor, b) Caldera.

Si se desarrollaran, relaciones similares para intercambiadores de calor del tipo coraza y tubos de pasos
multiples y flujo cruzado y los de tipo compacto con flujo transversal; estas resultarian bastante
complejas debido al comportamiento en las condiciones de flujo. Por esta razén resulta conveniente
relacionar la diferencia equivalente de temperatura, con la diferencia media logaritmica de temperatura
(DMLT), para el caso del intercambiador de doble tubo en contraflujo, mediante la expresion:

AT = FAT (ec.7.4.12)

Donde F es un factor de correccién que depende de la configuracién geométrica del intercambiador y de
las temperaturas de entrada y salida de las corrientes de fluido caliente y frio.

Como se puede observar en la ecuacién 7.4.12, el valor limite del factor de correccidén corresponde a la
unidad. Es decir,(F = 1) y corresponde al intercambiador de doble tubo en contraflujo. Para valores de
(F < 1), corresponde a los intercambiadores de calor de coraza y tubo de pasos multiples y a los de flujo
transversal con ambos fluidos mezclados y sin mezclar. En la figura 7.4.5.a,b, se da el factor de correccidn
para los intercambiadores de calor de coraza y tubo con flujos cruzados, en funcion de los parametros
adimensionales P y R, definidos como el cociente de la diferencia de dos temperaturas, asi:

t, —t
p_lz”h
T, -t
T, —T.
R=-L "2
tr—t
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En la misma figura, se observa que T y t representan las temperaturas del lado de la coraza y del lado del
tubo respectivamente, y los subindices 1 y 2, se refieren a la entrada y salida respectivamente. Ademas,
no tiene importancia si el fluido frio o caliente fluye por el lado de la coraza o el lado de los tubos. Es
necesario que se disponga de las temperaturas de entrada y salida de ambos fluidos para determinar el
factor de correccidn.
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b) Dos pasos por la coraza y 4, 8, 12, etc. (cualquier miiltiplo de 4) pasos por los tubos

Fig. 7.4.5.a,b. Factor de correccion para un intercambiador de calor de coraza y tubo.

Observe también, que para todos los casos el valor de P va desde 0 hasta 1. Por otra parte el valor de R
va desde 0 hasta c. El valor R = 0, corresponde al cambio de fase (condensacion o ebullicién) del lado
de la coraza; el valor de R — oo al cambio de fase del lado del tubo. Para ambos casos el factor de
correccion es F = 1. Por lo tanto, para un condensador o caldera el factor de correccidon es igual a la
unidad sin importar la configuracion geométrica del intercambiador.

En la figura 7.4.5.c.d, se da el factor de correccion para los intercambiadores de calor compactos con flujo
cruzado o transversal, en funcién de los pardmetros adimensionales P y R.

TRANSFERENCIA DE CALOR Pagina 319



INSTITUTO TECNOLOGICO DE MERIDA TNM

1.0 T
— \\-E; S e S — 1
% 0.9 N, NS SIS \\.\‘\ ) ! K
5 N \\J\ NN h,
g \ N KSR L b S5
E 0.3 \ N N S 4 o - Iy
z R=40_30] 120_15_| 10[038 0.6 0.4 0.2] "= =
S i [ G NAWINA
= \ \‘ \\ \\ \ \ (
806, T;-T - .
€& T [R=1—2 A [\ ]\ I
L L EAVANA
051 L | ty—1,
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 P= 7:1 =
¢) Flujo cruzado de un solo paso con los dos fluidos de flujo no mezclado
= SSSSSNaNna— . T
R EENRNANSUNNENEN )l\
g WAENNAN NN
g WNANNANERNEN e R
0.8 X \ AN Hh— Iy
: R=40)13.0_20.15_11008 0.6_0.4.02 = —
P s Y AV
- | AVEAVAVE EAVE \if
’8’ 06}. T,-T \ \ T
& O [R=1=2 \ \ 2
- L= \ \
0511 1 R
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 10 P=7F—
R |
d) Flujo cruzado de un solo paso con uno de los fluidos de flujo mezclado y el otro
no mezclado
Fig.7.4.5.¢c,d. Factor de correccion para intercambiadores compactos.

Ejemplo 7.4.1

Se desea enfriar 1800 Kg/h de aceite (Cp =2kJ/kg —K), desde 80 °C hasta 60 °C; utilizando un
intercambiador de calor de doble tubo con flujos en paralelo. Para lograr el enfriamiento se dispone de
2000 kg/h de agua (Cp =4.18K]J/kg — K) a 25 °C. Suponga que el coeficiente global de transferencia
de calor, basado en el drea exterior es igual a 1000 W/m?-K. Determine el drea de transferencia de calor
necesaria.

Solucion:

Puesto que el calor transferido por el aceite lo absorbe el agua, mediante un balance de energia por la
primera ley de la termodinamica, se tiene:
Para el aceite:

e —
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1800
q = MeCpe(Tey — Tep) = (W) (2000)(80 — 20) = 60,000 W

Para el agua,
q = migcyr(Tpa = Tp)
En esta ecuacion se desconoce la temperatura de salida del agua Ty,.

Igualando el calor cedido con el absorbido, por ser un intercambiador de flujo estacionario y aislado de los
alrededores, se tiene:

60,000 = nigc,r(Tyz — Tr1)
Despejando;

60,000 60,000
sz = Tfl + " =

L =25+————— =3218°C
mycy s (2000)(4.18)

Calculando la DMLT:
— (Tea=Tp) = (T = T1) _ (60 —32.18) — (80 — 25)

AT = Ter =T 60— 32.18
In (72212 in(Zgo=55")
T =T, 80— 25

= 39.88°C

De la ecuacion,
q = UAAT

q 60,000

A=—= =15 2
UAT _ (1000)(39.88) m

Ejemplo 7.4.2

Suponga que en vez de emplear el intercambiador de flujos en paralelo, del ejemplo 7.4.1, se emplee uno
de flujos encontrados.

Solucion:

El procedimiento es el mismo que se utilizd en el ejemplo 7.4.1, solo se calculard nuevamente la DMLT,
cambiando la temperatura de entrada por la salida viceversa para el fluido frio, asi:

(Tea=Tp1) = (Ter — Ty2) _ (60— 25) — (80 — 32.18) _

in <—Tcl - sz) "\g0—3218
Por lo tanto:
60,000
1 _ = 1.46 m?

A= UaT = oon @) -
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Ejemplo 7.4.3

Para el mismo ejemplo 7.4.1, calcule nuevamente el drea suponiendo que se utiliza un intercambiador de
calor de coraza y tubos con un paso en la coraza y dos pasos de tubos.

Solucion:

Para resolver el problema solo se requiere calcular el factor de correccién que toma en cuenta la variaciéon
del coeficiente global de transferencia de calor U, con respecto al drea de transferencia de calor A.

En la figura 7.4.5, para un intercambiador de flujo cruzado, de un paso en la coraza y dos pasos de tubos,
se calculan los pardmetros adimensionales, asi:

t,—t; 3218—25

P= = =0.13
T,—t; 80—25

T,—T, 80—-60
t,—t; 3218-25

R = 2.79

Enseguida se obtiene de la gréfica el valor del factor de correccion;
F =0.98

Luego el drea de transferencia de calor es:

q = UAFAT
Despejando:
q 60,000

= 1.49 m?

A= UFAT ~ (1000)(0.98)(41)

Ejemplo 7.4.4

Un intercambiador de calor (1-1) de coraza y tubos, es utilizado para calentar 13500 Kg/h de agua desde
38 °C hasta 55 °C; mediante un flujo de 6750 kg/h de agua caliente a 95 °C. Los tubos del intercambiador
de calor tienen un didmetros interior y exterior de 1.65 cm y 1.9 cm, respectivamente. La velocidad
promedio del agua en el interior de los tubos es de 0.35 m/s. Si U; = 1500 W/m? —°C, vy =
4180 J/kg — K para ambos fluidos; calcule:

a) El nimero de tubos y la longitud de los mismos.
b) Si el intercambiador de calor es (1-2), ¢Cual serd la nueva longitud de los tubos?

Solucion:
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a) El intercambiador es de un paso en la coraza y un paso de tubos.

Observando la figura, se puede notar que la temperatura a la salida del fluido caliente se desconoce, por
lo tanto mediante un balance de energia se tiene que el calor absorbido por el fluido frio, considerando el
cambio de entrada por salida, es:

Te2=55°C Tc1=95°C

Tey=? Tpp=38°%

q = mycpr(Tra = Tr1)

- (13500) (4180)(55 — 38) = 266,475 W
1=\ 3600 - 5o '

De la misma forma el calor absorbido por el fluido caliente es:

q= mccpc (Tcl - TCZ)

Despejando T,,;

Te, =T, 9 _9s 206475 61°C
2= lex — 7 = ~ TR0~
e (300) 4100

Calculando la DMLT,

— (T =Tp1) = (Ter — Ty2) _ (61 —38) — (95 — 55)

AT =
; (TC2 - Tfl) In (61 — 38)
"\Tor = T, 9555

= 30.72°C

El area de flujo o seccion transversal total por donde fluye el agua, esta dada por:

13500)

My ( 3600 2
Ar=—L=_36007 _ 408
f = o7 T (989.5)(0.35) m

Por tanto, esta area es equivalente al nimero total de tubos (N) multiplicado por el area de un tubo, asi;

D4
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Despejando el nimero de tubos, se tiene:

_4A;  (4)(0.0108)

T =202 T m(00iesy 00> ¥ >ltubos.

Por otra parte, el area de transferencia de calor total requerida en funcién de U, es:

a4 266,475
17y, AT~ (1500)(30.72)

= 5.78 m?

Esta area es equivalente al nimero total de tubos multiplicado por el area de un tubo, entonces:
Ay = Np(nD,L)
Despejando L,

L A 5.78
" Ny(mD;) (51)(mx0.0165)

=223m.

Donde L, es la longitud de los tubos de espejo a espejo.

b) Elintercambiador es de un paso en la coraza y dos pasos de tubos.

Tea=v?
|

o Tfj =38°C
_"Tf2=55°C

t

Te1=95°C

En este caso el area total de transferencia de calor, esta dada por;
A1 - TlN(T[DlL)
Donde n es el numero de pasos de tubos.

Puesto que el flujo de calor transferido es el mismo, entonces.

__ 4
U,FAT

4y

Calculando el factor de correccidn mediante la grafica correspondiente;

t,—t; 55-38

P= — =
T,—t, 95— 38

0.3
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T,—T, 95-61

R = = =
t,—t; 55— 38

Con estos valores se obtiene, F = 0.88

Sustituyendo valores:

_q 266,475
" U,FAT ~ (1500)(0.88)(30.72)

A = 6.57 m?

Despejando la nueva longitud de los tubos;

A 6.57

L= N D) = @G (xo016s) - S ™

7.5 Método de la efectividad.

El método de la DMLT, descrito anteriormente se utiliza ampliamente cuando las temperaturas de los
fluidos en las entradas y salidas del intercambiador son conocidas, o cuando puede calcularse facilmente
mediante balances de energia, pudiéndose asi determinar el drea de transferencia de calor, o el flujo de
calor requerido, o el coeficiente global de transferencia de calor.

Sin embargo, cuando las temperaturas de los fluidos en las salidas se desconocen, el método de la DMLT,
se vuelve iterativo y requiere de tanteos. En este caso, es mas conveniente utilizar un método de analisis
térmico basado en la efectividad que tiene un intercambiador dado para transferir energia. Este método
se conoce como el método efectividad nimero de unidades de transferencia, el cual se describird a
continuacién.

Enseguida definase la efectividad de un intercambiador de calor como el cociente que resulta de dividir el
flujo real transferido entre el maximo flujo posible que el intercambiador podria transferir, y expresada
matematicamente como:

q

Qmax

€= (ec.7.5.1)

El flujo de calor real (q), puede calcularse facilmente mediante balances de energia en los fluidos caliente
y frio; asi para un intercambiador de calor de flujos en paralelo se tiene:

q="Cc(Ter —Te2) = Cf(sz - Tfl) (ec.7.5.2)

Andlogamente, para el de flujos opuestos,

q = Ce(Tey —Tep) = Cp(Tpy — Tz) (ec.7.5.3)
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Note el cambio de la entrada por la salida del fluido frio en este tipo de intercambiador de calor, respecto
al de flujos en paralelo.

Con el propésito de determinar el maximo flujo de calor, considere el intercambiador de calor de doble
tubo y de flujos encontrados como el descrito en la figura 7.4.3. Una inspeccién del perfil de
temperaturas, revela que el maximo flujo de calor podria transferirse si uno de los fluidos, el caliente o el
frio, sufriera un cambio de temperaturas igual a la maxima diferencia de temperaturas existente en el
intercambiador de calor.

Esta diferencia maxima corresponde justamente a la diferencia de temperaturas con que entran ambos
fluidos al intercambiador.

Por otra parte, el fluido que podria experimentar esta diferencia maxima de temperaturas seria aquel que
tuviera la capacidad calorifica minima (Cmm') entre los dos. Este valor debe ser el minimo, puesto que un
balance de energia requiere que el flujo de calor cedido por uno de los fluidos debe ser absorbido por el
otro.

Por tanto, el maximo flujo de calor que podria transferirse en un intercambiador de calor, estd dado por la
expresion:

AQmax = min(Tc,ent - Tf,ent) (ec.7.5.4)

Si el intercambiador de calor es de flujos en paralelo y el fluido caliente tiene la capacidad calorifica
minima, es decir: C, = Cy,i, la efectividad del intercambiador respecto al fluido caliente seria:

q _ Cc(Tcl - TCZ) _ Tcl - Tc2
Amax Cc (TC1 - Tf1) Tcl - Tfl

€c = (ec.7.5.5)

Si el intercambiador de calor es de flujos en paralelo y el fluido frio tiene la capacidad calorifica minima,
es decir: Cr = Cpip, la efectividad del intercambiador respecto al fluido frio seria:

S C(Tra = Tp1) _ Tra =T
f Amax Cf (Tc1 - Tf1) Tcl - Tfl

(ec.7.5.6)

En forma semejante, para un intercambiador de calor de flujos opuestos en que el fluido caliente tiene la
capacidad calorifica minima, es decir: C, = Cy,;i,, la efectividad del intercambiador respecto al fluido
caliente seria:

q _ Cc(Tcl - TCZ) _ Tcl - TCZ
Imax Cc (Tc1 - Tf1) Tcl - Tfl

(ec.7.5.7)

Si el intercambiador de calor es de flujos opuestos y el fluido frio tiene la capacidad calorifica minima, es
decir: Cr = Cpi, la efectividad del intercambiador respecto al fluido frio seria:

_ 4 _G(Tn-Tn) _Te-Tn
Amax  Cp(Ter = Tpz)  Ter—Tpa
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En el presente analisis, también es conveniente definir una cantidad adimensional (C*), como el cociente
de las capacidades calorificas minima y maxima, es decir:

C...c
cr =" (ec.7.5.9)

Cméx

Asi mismo se define el pardmetro denominado nimero de unidades de transferencia, el cual se define
como el cociente que resulta de multiplicar el coeficiente global por el area de transferencia y dividirlo
entre la capacidad calorifica del fluido que experimenta la diferencia maxima de temperaturas (C,,i,,), asi:

UA
Ny: = (ec.7.5.10)

Cmin

Este parametro es una medida del drea superficial de transferencia de calor e indica que tan grande
puede ser el intercambiador de calor. Por ende, mientras mayor sea el N, mdas grande sera el
intercambiador de calor.

A la luz de las definiciones anteriores es ahora conveniente establecer una relacidén entre la efectividad €,
el nimero de unidades de transferencia N,;; y el cociente de las capacidades calorificas C*.

Tomando como modelo a un intercambiador de flujos en paralelo, en el que arbitrariamente C. = ¢;,in
(suposicién que no tiene ninguna trascendencia en la generalizacién de los resultados); se puede
reescribir la ecuacion 7.4.8.

T,, — Tf2> < 1 1 >
m|=Z—L2) = —pA|=—+=— (ec.7.4.8)
<TC1 - Tfl CC Cf
Y puesto que, C. = ¢, €Ntonces:

UA UA
Nye = =— (ec.7.5.11)
Cmin Cc

y el cociente de las capacidades calorificas adimensional es;

Cni C
=" (ec.7.5.12)
Cméx Cr

Multiplicando la ec. 7.4.8, por la unidad se tiene:

g Tf2> < 1 1 > C, UA (cc CC>
n —_yAl=+= (_): _ | =+= (ec.7.5.13)
<TC1 - Tfl CC Cf CC CC CC Cf

Sustituyendo las ecuaciones 7.5.11,y 7.5.12., en la ec.7.5.13.
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Ty — Tfy UA(C. C.
nl/———|=——(=+—)=—N,(1+C" .7.5.14
n<Tcl—Tf1 . CC+Cf ue(1+C) (ec )

Aplicando logaritmos;

<M> — e~ Nut(14+€")
Tcl - Tfl

Puesto que:

q =Ce(Tey —Tep) = Cp(Tp, — Tr1)
Entonces;

C*(Tey — Tez) = (Try — Tr1)

Despejando Ty,

Ty = Tpy + C*(Tey — Tez) (ec.7.5.15)

Sustituyendo la ec. 7.5.15, en la ec. 7.5.14, se obtiene.

(Tcz - sz) _ {Tcz - [Tfl +C*(Tey — Tcz)]} Ty = Tpy — C*(Ter — Tep)
Tcl - Tfl Tcl - Tfl Tcl - Tfl

Sumando T.; — t,; = 0, al numerador del segundo término de la ecuacién anterior y agrupando términos
se tiene:

<Tc2 - sz) T =T —C (T —Te2) Tep = Tp1 —C(Tea —Tea) + Ter — Ty
Tcl - Tfl Tcl - Tfl Tcl - Tfl

(TCZ - Tf2> _ Tc2 - Tfl - C*(Tcl - Tcz) + Tcl - Tcl _ Tcl - Tfl —_c* <Tc1 - TcZ) _ Tcl - TC2
Tcl - Tfl Tcl - Tfl Tcl - Tfl Tcl - Tfl Tcl - Tfl

T.. —T, T..,—T T.,—T T, —T,
< c2 f2> _la” 1 —C*( c1 C2>_ cl c2 (ec.7.5.16)

T — Tfl T — Tfl T, — Tfl Ter — Tfl

Sustituyendo la ecuacidn 7.5.7, en la 7.5.16;
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T,,—T
( c2 f2> —1-eC'—e=1—-e(1+C) (ec.7.5.17)
Ter — Ty

Igualando las ecuaciones 7.5.14 y 7.5.17 se obtiene:

e Nut(1+C) = 1 _ (1 4 CY)

Despejando la efectividad del intercambiador de calor €,
1 — e~Nut(1+C")

€ = T (EC. 7518)

La ecuacion 7.5.18, calcula la efectividad (€) de un intercambiador de calor con flujos en paralelo, en
funcién del numero de unidades de transferencia(N,;) y el cociente de las capacidades calorificas (C*).

La figura 7.5.1.a muestra la ecuacién 7.5.18 en forma grafica. Observando el comportamiento de la misma
se tiene el caso, que cuando c¢* = 0, el cual corresponde a un fisicamente a un condensador o un
evaporador, el valor asintético de la efectividad maxima es igual a 100 %, y la ecuacion se reduce a:

e=1—eNu, c*=0 (ec.7.5.19)

Por otra parte en el caso que ambos fluidos tengan la misma capacidad calorifica, es decir ¢c* =1, la
efectividad maxima del intercambiador de calor tiene como limite maximo un valor de 50%, y la ecuacién

7.5.18 se reduce a:

€= T c*=1 (ec.7.5.20)
100
| L1 | | ] }
2 RPN ====
| | | o 0 L \CQ& //f;'l'/ﬁ————‘
o e e I T ||
i a1 L
T i ﬂ S SEF T T
°°' 0.5 5 60— /b' 52 |
Z 00 \ = 4 -
= =10 = i g A |
§ } S 40 Tv Fluido Fluido por ; e
= s & por el la coraza |
== it tubo [ = |"
_—: T 3) = 20 -] L, —- — S ]‘A)—»__
} Fluido por la coraza | | { '
k P ‘ ” 0/ i 1 ! ! ! L ! A ]
1 2 3 4 5 1 2 3 4 5
Ntimero de unidades de transferencia, NTU = A U/C Ndmero de unidades de transferencia, NTU = A U/C, .
a) Flujo paralelo b) Contraflujo
Fig.7.5.1.a.b Efectividad para un intercambiador de calor.

Mediante un andlisis similar al descrito anteriormente puede mostrarse que, para un intercambiador de
flujos opuestos, la efectividad queda expresada con la ecuacidn;
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1-— e_Nut(l_C*)

€T 1t Ce a0

(ec.7.5.21)

La figura 7.5.1.b muestra en forma gréfica la ecuacién 7.5.21. Nétese que para todos los valores de C* la

efectividad tiende a la unidad, es decir € = 100%; cuando el nimero de unidades de transferencia N,;; es
grande.

En el caso, en que ¢* = 0, la ecuaciéon 7.5.21 se reduce a:

e=1—eNu, ¢c*=0 (ec.7.5.22)
Andlogamente, cuando ¢* = 1, la ecuacién 7.5.21 toma la forma,

Nyt

€E=—-—,
1+ Nyt

cr=1 (ec.7.5.23)

Obsérvese que, como era de esperarse las ecuaciones 7.5.19y 7.5.22, son idénticas.

Expresiones similares a las ecuaciones 7.5.18 y 7.5.21 pueden ser desarrolladas para otros tipos de
intercambiadores de calor. La figura 7.5.2.a.b muestra las graficas de la efectividad en funcién del
numero de unidades de transferencia y la capacidad calorifica adimensional, para intercambiadores de
calor de coraza y tubo de pasos multiples.

23] | &f’/ ' .
\(16‘ "4 — | l
J ’ - £ - _ |
80 ‘ '(/6\\ 0_50 etsy
= FivtE [ 0.75 s =1 <]
€ 60 / v e e R 3] (5 $ -
= | [ =
f';: 40 —L 1 ‘l Fluido por la coraza i 8 |
@ g hed @ =
@ - = . :
20 / L) l n G e
- Fluido por los tubos ]l d { = 4
/ - Fluido por los tubos !
0 R IRTR] [T O (TP S R 0 AL e T AT SRV
I 2 3 4 5 2 3 4 5
Ndmero de unidades de transferencia, NTU =A U/C_ Namero de unidades de transferencia, NTU = A, U/C .,
a) Un paso porla corazay 2, 4, 6, . . . pasos por los tubos b) Dos pasos por la coraza y 4, 8, 12, . . . pasos por los tubos
Figura 7.5.2.a.b. Efectividad de los intercambiadores de calor de coraza y tubos.
- |
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Andlogamente la figura 7.5.3.a.b muestra las graficas correspondientes para los intercambiadores de calor
del tipo compacto con flujo transversal.

100 100 — — 5
T | S o U TY
F——|———t — gt PR T T
s | =" |_4=—t—p.5
80 — ==t 80 7"”—~4 2—
/ ’/__,.’—4 _;’;'. l. = —— _;:J??S
& R i [ AR Y| N I WS
% 60 T - _":'-; 60 —t—t | R W
% : Fluido frio 5 ,
> e = Fluido
3 40 L — g 40 de flujo
@ i &5 mezclado
I AT
20 o — 20 ~
" 4] Fluido de flujo!
t : n0'mc7}.clad'o
[} | | 0 |
? 3 4 5 3 - 5
Numero de unidades de transferencia, NTU = A U/C, Nimero de unidades de transferencia, NTU = A U/C,
a) Flujo cruzado con los dos fluidos de flujo no mezclado b) Flujo cruzado con vuno de los fluidos de flujo mezclado
y el otro no mezclado
Fig. 7.5.3.a.b. E fectividad de los intercambiador de calor compactos.

La tabla 7.5.1 muestra las relaciones (ecuaciones) para la efectividad de los intercambiadores de calor
ilustrados en forma grafica anteriormente, como son: los de tubo doble en paralelo y contraflujo, los de
coraza y tubos multiples y los compactos, asi también de los condensadores y evaporadores.

Tabla 7.5.1. Relaciones de la efectividad para los intercambiadores calor en funcién del N, y la C*.

Tipo de intercambiador Ecuacion de la efectividad

1 — el-Nue+c]

1+C*

1. Tubo doble, flujo paralelo

€E =

1 — el-NueG=c]

T 1= Crel[Nur@—C]

2. Tubo doble, contraflujo

€

*2 -1

3. Corazay tubos, un paso por la coraza y 1 + el™Nur(1+¢?)]

€e=241+c"++V1+c*
2,4,........pasos por los tubos. 1 — el=Nuc(1+C*2)]

Flujo cruzado (un solo paso) los dos
fluidos en flujo no mezclado.

e —
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Cinax,mezclado .

Cmax, N0 mezclado €= (1 _ e{l—c*[1—e(—Nut)]})
' C

Cmax,mezclado e

Cinax, N0 mezclado e=1— e{—ﬁ[e ]}

4. Todos los intercambiadores
conC* =0

e=1—e Nu

Ejemplo 7.5.1

Considere un intercambiador de calor de coraza y tubos (1-2) con un area de transferencia de calor de 5
m2. A los tubos entran 2.5 kg/s de agua a 25 °Cy a la coraza entran 1.25 kg/s de agua a 88 °C. Determine
la temperatura de las dos corrientes de agua a la salida del intercambiador de calor, considere un
coeficiente global de transferencia de calor de 1000 W/m?*-°C. Tome el calor especifico del agua igual a
4180 J/kg-K.

m, = 1.25Kg/'s
Te1=88°C

|

1 =7
U= 1000 W/m2-°¢
n'r:jr =2.5Kqg/s

sz:ZE C

Capacidad calorifica del fluido caliente es:
Cc = mCp = (1.25)(4180) = 5225 W/K
Capacidad calorifica del fluido frio es:

Cr = mpCpr = (2.5)(4180) = 10450 W /K
Y la capacidad calorifica adimensional es:

C* =ﬁ=&=%=0_5
Cmsx Cr 4250

Calculando el nimero de unidades de transferencia, tenemos:
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UA _ (1000)(5)

N, = = =0.96
Y Coin (5225)

En la grafica correspondiente se encuentra la efectividad del intercambiador de calor, € = 0.55

Empleando la ecuacidn 7.5.7 para flujos encontrados, y cambiando la entrada por la salida del fluido frio,
como se indica en la figura esquematica, se tiene:

q _ Cc(Tcl - TCZ) _ Tcl - TcZ
Imax CC (Tc1 - Tf1) Tcl - TfZ

Luego despejando la salida del fluido caliente T,,,

Tey = Toy — €(Tey — Tpp) = 88 — 0.55(88 — 25) = 53.35°C

Por ultimo mediante un balance de energia se obtiene la temperatura de salida del fluido frio.
q=Cc(Tey —Tep) = Cf(Tfl - sz)

Despejando la temperatura de salida del fluido frio Ty, segun la figura, se tiene:

C*(Tcl - TCZ) = (Tfl - TfZ)

Ty = Ty + C*(Tey — Tep) = 25 + 0.5(88 — 53.35) = 42.3°C

Ejemplo 7.5.2

Aire a 25 °C fluye sobre un intercambiador de calor de flujo transversal y enfria agua de 100 °C hasta 60
°C. El agua fluye a razén de 4 kg/min a través de un nimero de pasajes separados dentro del
intercambiador. La razén de flujo de masa de aire es 14 kg/min. Si el coeficiente global de transferencia
de calor es de 80 W/m’K. Determine la efectividad y el area de transferencia de calor del
intercambiador.

Solucion:

En la figura se observa que falta determinar la temperatura de salida del aire, que en este caso es el
fluido mezclado, mediante un balance de energia entre los fluidos se tiene, que el calor que disipa el agua
lo absorbe el agua, asi:

mcCpC(Tcl —Te) = mfcpf(TfZ - Tfl)

Para el calculo de las capacidades calorificas de los fluidos caliente vy frio, los calores especificos pueden
tomarse como aproximacion a la temperatura de salida del agua y de entrada del aire, sin embargo para
mayor exactitud, se deben evaluar a las temperaturas promedio de ambos fluidos, asi:

Para el agua:
100 + 60 .
m = > =80°C

TRANSFERENCIA DE CALOR Pagina 333



INSTITUTO TECNOLOGICO DE MERIDA TNM
—————————————————————————————————

. =4Kg/min
Te1=100°C
r'nf= 14 Kg/min
sz =25°C
sz =7
) Alre, fluido mezclado.

T,=z60°c U=80W/m?-K

En la tabla de agua saturada; Cpc = 4197 J /kg — K.

Y la capacidad calorifica del fluido caliente es:
. 4
Cec =meCye = (@) (4197) = 279.8 W/K.

Para evaluar la capacidad calorifica del fluido frio, es necesario conocer la temperatura de salida, con el
fin de calcular la temperatura promedio y asi encontrar en la tabla correspondiente el calor especifico.

Un ligero vistazo a la tabla permite darnos cuenta que el calor especifico del aire se mantiene constante
en un amplio rango de temperaturas, asi tomando el rango de 25 °C hasta 80 °C, podemos asumir que el
calor especifico del fluido frio es;

En la tabla del aire; C,. = 1007 J/kg — K.
Y la capacidad calorifica del fluido frio es:

. 14
Cr =mpCpr = (%) (1007) = 235 W/K.

Por lo tanto el fluido frio tiene la capacidad calorifica minima.

Despejando Ty, del balance de energia, se tiene:

mcCPC(Tcl - Tcz) _ Tf1 + Cc(Tcl B Tcz) =25+ (279-8)(100 - 60) =72.6°C

Try =Tpy +
fe= 1 Cp Cr (235)

Puesto que la capacidad calorifica del fluido frio, es la minima, la efectividad del intercambiador puede
calcularse de acuerdo a la ecuacion:

Ty =Ty 72.6-25

= =0.63
Ty —Tpy 100 - 25

€E=63%
Ahora, se puede calcular la capacidad calorifica adimensional,

C,i 235
cr=""=-_""_-0.84
Coax  279.8

e —
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En la grafica correspondiente, con el valor de la efectividad y la capacidad calorifica adimensional se
encuentra el valor del nimero de unidades de transferencia, N,,; = 2.5

Puesto que por definicidn,

UA

Ny =

le’n

Se tiene que el area de transferencia de calor es;

Nyt Cnin _ (2-5)(235) _
U 30 =734m

7.6 Andlisis y disefo de intercambiadores.

En las secciones anteriores se presentaron los parametros que intervienen en el andlisis térmico de un
intercambiador de calor, pardmetros que son necesarios para la éptima seleccion del mismo. Se
discutieron los métodos utilizados en el andlisis del intercambiador como son el de la DMLT y el de
€ — Ny;.

El primero predice la razén de transferencia de calor en funcidn del coeficiente global de transferencia de
calor U, el area de la superficie y la DMLT. Para ello es necesario que se conozcan cuando menos tres
temperaturas en el intercambiador, las dos de entrada de los fluidos caliente y frio y una cualquiera de
salida, pues como se sabe la otra puede determinarse partiendo del balance de energia entre los fluidos.

Por otra parte el método € — N,;; se aplica se desconocen las temperaturas de salida de los fluidos y se
requiere del conocimiento previo de las capacidades calorificas de cada uno, es decir del flujo masico y
del calor especifico de los fluidos caliente y frio.

Durante el analisis debe considerarse al intercambiador de calor como un aparato de flujo estacionario y
cumplir con las siguientes suposiciones.

v’ Los flujos masicos de los fluidos permanecen constantes.

v Las propiedades de los fluidos como la temperatura y la velocidad en las entradas y salidas
permanecen constantes.

v" No existen cambios de energia cinética y potencial, puesto que los cambios en velocidad y elevacién
son insignificantes.

v" Los calores especificos de los fluidos se consideran constantes en un rango especifico de temperaturas.

La conduccion axial de calor a lo largo del intercambiador es insignificante y por tanto despreciable.

v’ La superficie exterior del intercambiador estd perfectamente aislada para evitar pérdidas con los
alrededores, de tal suerte que la transferencia de calor es Unicamente entre los fluidos.

<\

Con todo lo expuesto anteriormente, el analisis de un intercambiador se simplifica considerablemente,
obteniendo resultados que concuerdan con la realidad sin sacrificar exactitud. La razéon de la
transferencia de calor en un intercambiador, también se puede expresar de manera analoga a la ley de
newton de enfriamiento, mediante la expresion:

q = UAAT
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Siendo U el coeficiente global de transferencia de calor, para intercambiadores recién construidos o con
un tiempo de uso considerable, A es el 4rea de la superficie de transferencia de calor y AT es una
apropiada diferencia promedio de temperaturas entre los fluidos. El drea A puede determinarse en forma
precisa aplicando las dimensiones reales del intercambiador, ademas en la practica U y AT suelen variar a
lo largo del intercambiador de calor. EL valor de U se determina a partir de los coeficientes de
transferencia de calor por conveccién y de los didmetros del tubo recurriendo al procedimiento estudiado
en la unidad cinco.

Para seleccionar un intercambiador de calor es propio revisar los catdlogos del fabricante y darse cuenta
gue una seleccién apropiada depende de varios factores como los que se listan a continuacion:

Razon de transferencia de calor. La cual se define como la cantidad de calor que el intercambiador debe
ser capaz de transferir a una razén especifica para lograr el cambio deseado de temperaturas del fluido
con el gasto mdsico determinado.

Costo. En ocasiones un intercambiador que existe en catadlogo y que tiene un costo definido, presenta
cierta ventaja en el precio, respecto a uno que se mandara a fabricar sobrepedido.

Sin embargo, cuando el intercambiador en existencia no redne los requisitos para realizar la encomienda
deseada, puede ser necesario optar por disefiar y fabricar el intercambiador a partir de la nada, que se
adecue a las necesidades. Esto ocurre cuando el intercambiador es parte integral de una linea de proceso
en particular. También es de importancia considerar los costos de instalacién, operaciéon y mantenimiento
del intercambiador en la valoracién del costo total.

Potencia de bombeo. En un intercambiador de calor ambos fluidos requieren ser forzados para fluir
mediante bombas o ventiladores que consumen energia eléctrica. La mejora en la razén de transferencia
de calor en los intercambiadores suele venir acompafiada de un aumento en la caida de presién y por
ende se requiere de una potencia mas alta de bombeo. Es decir, una mejora en la transferencia de calor
se contrapone al costo ocasionado por la caida de presion.

El costo anual de la electricidad asociado con la operacidon de bombas y motores, se determina con la
siguiente relacion:

Costo de operacién = (Potencia de bombeo en Kw)(Tiempo de operacién en h)(costo de la electricidad en pesos/kWh)

En donde la potencia de bombeo es la potencia eléctrica total consumida por los motores de las bombas y
los ventiladores.

Si se minimiza la caida de presidn y el gasto masico, se abatird el costo de operacién del intercambiador
de calor, pero se maximiza su tamafo y por consiguiente el costo inicial. Como regla empirica, duplicar el
gasto en masa reduce el costo inicial a la mitad, pero se incrementan las necesidades de potencia de
bombeo en un valor cercano a ocho veces. Por lo general las velocidades de los fluidos que fluyen en un
intercambiador de calor varian entre 0.7 y 7 m/s, cuando se trata de liquidos; y entre 3 y 30 m/s para los
gases. Una baja velocidad ayuda a contrarrestar la erosion, las vibraciones y el ruido, asi como la caida de
presion.

Tamarno y peso. Tanto el tamafio como el peso del intercambiador dependen del espacio y aplicacién al
que es destinado. Por ejemplo un intercambiador pequefio (tipo compacto), es utilizado en el ramo
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automotriz y aeroespacial por ser muy pequefio y ligero, y de poco costo. Asimismo, un intercambiador
de gran tamafio y peso es utilizado en la industria de generacién de potencia, aun con un precio mas alto.
En algunos casos el intercambiador de calor debe ajustarse al espacio disponible para su instalacion, y por
ende se limita la longitud de los tubos.

Tipo. Un intercambiador de calor debe seleccionarse de acuerdo al tipo de fluidos que intervienen, de los
limitantes tamafo y peso y si existe 0 no cambio de fase en algun fluido.

Por ejemplo, un intercambiador de calor resultara apropiado para enfriar un liquido mediante un gas, si el
area de transferencia de calor del lado del gas es mucho mayor al area superficial del lado del liquido. Por
otra parte, para enfriar un liquido con otro liquido, un intercambiador de coraza y tubos de flujos
cruzados, o de placas, resultard ser el apropiado.

Materiales. Cuando se construye un intercambiador de calor, los materiales empleados deben cumplir
conciertos requisitos propios durante su operacion. Como por ejemplo, los efectos de los esfuerzos
térmicos y estructurales debidos a temperaturas y presiones muy altas, al que se somete el
intercambiador de calor.

El ingeniero debe tener presente que por debajo de los 150 °C y 15 atmdsferas no es necesario considerar
dichos esfuerzos. Sin embargo, por arriba de 550 °C y 70 atmdsferas dichos esfuerzos son significativos,
por lo que los materiales empleados en su fabricacion deben ser seleccionados de acuerdo a la tarea
asignada al intercambiador.

También es importante considerar el fendmeno de la corrosion cuando ambos o algun fluido sea
corrosivo, en este caso seria bueno utilizar materiales como el acero inoxidable y el titanio en su
fabricacion, aunque el costo se eleve.

Otras consideraciones. La hermeticidad del intercambiador suele ser importante cuando se trate de
fluidos tdxicos o costosos. También es importante considerar la facilidad para darles mantenimiento, un
bajo costo de mantenimiento, la seguridad y la confiabilidad.

Por ultimo, el silencio es una consideracién de mucha importancia, cuando se trata de intercambiadores
qgue operan con liquidos y gases, como los utilizados en calefaccidon y acondicionamiento de aire.

Pruebe sus competencias. Ejercicios de autoevaluacion para el alumno.

1. Fluye agua destilada a 70 °C a través de un tubo de acero puro cuyos didmetros interior y exterior son
2.5.cmy 2.7 cm, respectivamente. El coeficiente convectivo de transferencia de calor entre el agua y
la superficie interior del tubo es 275 W/m*K, mientras que entre la superficie exterior y el aire en los
alrededores del tubo es 45 W/m?-K. Determine el coeficiente global de transferencia de calor, basado
en el didametro interior del tubo. Tome (k = 73 W/M-K).

R:41.28 W/m? — K.

2. Calcule el coeficiente de transferencia de calor total para el tubo del problema anterior, después de
que el tubo se ha usado durante algunos afios como parte de un intercambiador de calor.

R:40.94 W /m? — K.
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3. En un intercambiador de calor, el fluido frio entra a 30 °C y sale a 200 °C; mientras que el fluido
caliente entra a 360 °C y sale a 300 °C. Encuentre los valores para la diferencia media logaritmica de

temperaturas, para el caso de: a) Flujos en paralelo, b) Flujos encontrados.
R:192.64°C,210.22°C

4. Si el fluido caliente del problema anterior tiene un razén de capacidad de 2,500 W/K, y si el coeficiente
de global de transferencia de calor U es de 800 W/m*K. determine el drea de superficie del
intercambiador requerida para: a) Flujos en paralelo, b) Flujos encontrados.

R:0.97 m?,0.89 m?.

5. Vapor saturado a 120 °C se condensa en la superficie exterior del tubo de un intercambiador de calor
de paso unico. El valor del coeficiente exterior de transferencia de calor es 1,800 W/m%K. Determine
el drea de superficie capaz de calentar 2,000 kg/h de agua, desde 20 °C hasta 90 °C. Determine
también la razon de condensacion. Tome hyy = 2,202 kJ /kg.

R:21m?,265.75 kg/h.

6. Cierto aceite tiene un calor especifico de 2,000 J/kg-K y entra a un enfriador de aceite a 80 °C a razdn
de 8,000 kg/h. El enfriador es una unidad de flujo encontrado, con agua como refrigerante. La
superficie de transferencia de calor es de 7.5 m* El agua entra al intercambiador a 10 °C. El valor del
coeficiente global de transferencia de calor por el interior es 600 W/m?-K. Determine la razén de flujo
de masa del agua si el aceite sale del enfriador a 42 °C.

R:9,697 kg/h.

7. Un intercambiador de calor de coraza y tubos consiste en 60 tubos de cobre de condensador estandar,
con longitud de 4 metros y con didmetros interior y exterior de 23 mm y 25 mm respectivamente. Se
deba condensar vapor a 100 °C usando agua a razon de 200,000 kg/h que fluye dentro de los tubos. La
temperatura de entrada del agua es de 8 °C. Las conductancias de superficie unitaria basadas en el
area real son: por el agua 35,000 W/m>K, por el vapor 15,000 W/m*K, por las escamas en el vapor
14,000 W/m?>-K, y por las escamas en el agua 12,000 W/m?-K. Calctlese la razén de condensacién de
vapor.

R:8,890 kg/h.

8. Un intercambiador de calor de flujo cruzado con ambos fluidos no mezclados se usa para enfriar aire
gue estd inicialmente a 40 °C y fluye a una razdn de 4,000 kg/h. Se usa agua a 5 °C como refrigerante
con una razén de flujo de 4,600 kg/h. Suponga que el valor de U es 150 W/m”-°C. El area de la
superficie del intercambiador de calor es 25 m?. Calcule las temperaturas de salida del aire y del agua.

R:11.8°C,7.8°C.

9. En un intercambiador de calor de un paso en la coraza y dos pasos de tubos, entra agua a 20 °C a una
razon de 6 kg/s. Aceite para motor fluye en flujo encontrado a una razén de 4.3 kg/s (Cp =
1,672 ] /kg — K). Si U, = 1,000 W /m? — °C, y las temperaturas de entrada y salida del aceite son
150 °C y 95 °C respectivamente. Determine el area de transferencia de calor del intercambiador de
calor.

R:4.3m?2.
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10.

11.

12

13.

14.

Agua a una razon de 15,000 kg/h se calienta desde 38 °C hasta 55 °C en un intercambiador de calor de
coraza y tubos. El fluido caliente que circula por la coraza es agua, la cual entra al intercambiador a
una temperatura de 94 °Cy a una razén de flujo de 7,500 kg/h. El coeficiente de transferencia de calor
basado en el didametro interior de los tubos se estima en 1,400 W/m2 — °K, y la velocidad promedio
del agua que fluye por el interior de los tubos de didametro de 1.91 cm, es igual a 0.37 m/s. Debido a
limitaciones de espacio el intercambiador no debe tener una longitud mayor de 2.5 m. Calculese: a) El
numero de pasos de tubos, b) El nimero de tubos por paso y c) La longitud de los tubos.

R:2,40,1.69 m.

Se usa un intercambiador de calor largo, de tubo doble y pared delgada, con didmetros del tubo y del
casco de 1.0 cm y 2.5 cm respectivamente, para condensar refrigerante 134-a por medio de agua a 20
°C. El refrigerante fluye por el tubo con un coeficiente de transferencia de calor por conveccion
h; = 5,000 W /m? —°C. Por el casco fluye agua a razén de 0.3 kg/s. Determine el coeficiente global
de transferencia de calor para este intercambiador.

R:2,020 W/m? — °C.

.Se va a condensar vapor de agua en una planta generadora en un condensador a una temperatura de

50 °C (hfg = 2,383 k]/kg) con agua de enfriamiento (Cp =4,180]/kg — °C) de un lago cercano, la
cual entra en los tubos del condensador a 18 °C y sale a 27 °C. El agua superficial de los tubos es de 42
m? y el coeficiente de transferencia de calor total de 2400 W /m? — K. Determine el gasto en masa
necesario de agua de enfriamiento y la razén de la condensacién del vapor en el condensador.

R:1.15kg/s,73.1 kg/s.

Agua fria (Cp =4,180]/kg — °C) gue se dirige a una regadera, entra a un intercambiador de calor de
tubo doble de pared delgada y a contraflujo a 15 °C, a una razén de 0.25 kg/s, y se calienta hasta 45 °C
por medio de agua caliente (Cp =4,190]/kg — °C)que entra a 100 °C a razéon de 3 kg/s. El
coeficiente de transferencia de calor total es 950 W /m? — °C. Determine la razén de la transferencia
de calor y el drea superficial de transferencia del intercambiador aplicando el método € — Ny;.

R:31.1 kW, 0.482 m?.

Se realiza una prueba para determinar el coeficiente de transferencia de calor global en un
intercambiador de coraza y tubos de un paso en la coraza y un paso en los tubos, de agua hacia aceite
que tiene 24 tubos con un didmetro interno de 1.2 cm y longitud de 2 m; de espejo a espejo. Agua fria
entra a los tubos a 20 °C y sale a 55 °C (Cp =4,180//kg — °C). El aceite (Cp = 2,150 /kg — °C)
fluye por la coraza y se enfria desde 120 °C hasta 45 °C. Determine U, en base al area superficial de los
tubos.

R:5.8 kW /m? — °C.
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ACTIVIDADES DE LA UNIDAD 7

UNIDAD 7: Actividad 1
CONCEPTO DE INTERCAMBIADOR DE CALOR

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Investigacion.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBJETIVO DE APRENDIZAIJE: Investigar respecto a la definicion de intercambiador de calor, su clasificacién y

aplicacién en la industria.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: Hacer un resumen que contenga el concepto del intercambiador de calor, su
clasificacion y su aplicacion general en la industria. Formato de documento: Word, en
calibri 12 a 1.5 de espacio, con una extension maxima de una cuartilla. Integrar al
portafolio de evidencias.

UNIDAD 7: Actividad 2
RESOLUCION DE PROBLEMAS DE COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR.

NOMBRE DE LA Problemas.

ACTIVIDAD:

FECHA DE Segun lo programado.

ENTREGA:

CALIFICACION Segun lo acordado. CALIFICACION:

MAXIMA:

OBJETIVO DE Resolver los siguientes problemas que involucren el calculo del coeficiente de transferencia de calor
APRENDIZAJE: global, asi como el factor de suciedad.

INSTRUCCIONES Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.

. Por el interior de una tuberia de acero de 3.34 cm de didmetro exterior y 2.66 cm de didmetro interior,
circula aire a 2 atmésferas y 200 °C; siendo el coeficiente interior de transferencia de calor por
conveccién igual a 65 W /m? —°C. Un gas caliente a 400 °C con un coeficiente convectivo de 180
W /m? — °C, circula transversalmente a la tuberia por el exterior. Calculese el coeficiente global de
transferencia de calor, basado en el area interior del tubo. Tome (K = 54 W /m — °C).

R:50.34 65 W /m? — °C.

. Por una tuberia horizontal de acero de 6.033 cm de didmetro exterior y 5.25 cm de didmetro interior, y
una conductividad térmica de 54 W /m — °C, circula agua caliente a 100 °C. La tuberia se encuentra
rodeada por aire ambiente a 20 °C. La velocidad del agua es de 25 cm/s. Calcllese el global de
transferencia de calor en esta situacion, basado en el drea externa de la tuberia.

R:7.82 W /m? —°C.
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UNIDAD 7: Actividad 3
RESOLUCION DE PROBLEMAS METODO DE LA DIFERENCIA MEDIA LOGARITMICA DE TEMPERATURAS.

NOMBRE DE LA ACTIVIDAD: Problemas.

FECHA DE ENTREGA: Segun lo programado.

CALIFICACION MAXIMA: Segun lo acordado. CALIFICACION:

OBJETIVO DE APRENDIZAJE: Resolver los siguientes problemas con el método de la diferencia media

logaritmica de temperaturas.

INSTRUCCIONES ESPECIFICAS: Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas
siguientes e integrarlos al portafolio de evidencias.

1. Se calienta un flujo masico de agua de 68 kg/min, desde 35 °C hasta 75 °C, mediante un aceite de calor
especifico igual a 1.9 kJ/Kg-C. Los fluidos circulan en un intercambiador de calor de doble tubo a
contracorriente, y el aceite entra al intercambiador de calor a 110 °C y sale del mismo a 75 °C. El
coeficiente global de transferencia de calor es de 320 W/m? —°C. Calcllese el &rea del
intercambiador de calor.

R:15.82 m2.

2. Resuelva el problema anterior utilizando un intercambiador de coraza y tubo, de un paso en la coraza
y dos pasos de tubos. Suponga que el coeficiente global de transferencia de calor es el mismo.

R:19.53 m?2.

3. En un intercambiador de calor de coraza y tubos se calientan 3.8 kg/s de agua, desde 40 °C hasta 55
°C. Se utiliza agua como fluido caliente, con un flujo masico de 1.9 kg/s, con un paso en la parte de la
coraza y entra al cambiador a 95 °C. El coeficiente global de transferencia de calor es igual a
1420 W /m? — °C, y la velocidad media del agua en los tubos de 1.9 cm de didmetro es de 0.37 m/s.
Debido a limitaciones de espacio, la longitud del tubo de espejo a espejo, no debe superar los 2.0 m.
Calculese el nimero de pasos de tubo, el nimero de tubos por paso y la longitud de los tubos
compatible con esta restriccién.

R:37,2,1.35m.
UNIDAD 7: Actividad 4
RESOLUCION DE PROBLEMAS METODO EFECTIVIDAD — NUMERO DE UNIDADES DE TRANSFERENCIA.

NOMBRE DE LA Problemas.

ACTIVIDAD:

FECHA DE Segun lo programado.

ENTREGA:

CALIFICACION Segun lo acordado. CALIFICACION:

MAXIMA:

OBJETIVO DE Resolver los siguientes problemas mediante el método de la efectividad — nimero de unidades de
APRENDIZAJE: transferencia.

INSTRUCCIONES Con base a lo aprendido en las actividades de ensefianza resolver los problemas siguientes e integrarlos al
ESPECIFICAS: portafolio de evidencias.

e —
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1. Se utiliza un cambiador de calor de corrientes cruzadas, con un fluido mezclado y el otro sin mezclar;

para calentar un aceite que circula por el interior de los tubos, cuyo calor especifico es 1900 J/Kg -°C.
El aceite entra al intercambiador de calor a una temperatura de 15 °Cy con una razén de flujo masico
igual a 0.725 Kg/s. Entre los tubos, por la parte exterior, se hace circular un flujo masico de vapor de
agua a razén de 5.2 Kg/s, a la presion de una atmésfera, temperatura de 130 °C, y con un calor
especifico de 1860 J/Kg - °C. El coeficiente global de transferencia de calor es de 275 W/m? —°C y el
area del intercambiador de calor es igual a 10.2 m* Calculese el flujo de calor transferido por el vapor
de agua y la temperatura de salida del mismo.

R:129.58 KW,116.6 °C.

. Considere el disefio de un intercambiador de calor de flujo cruzado con aletas, con un coeficiente

global de transferencia de calor del lado del gas de 100 W /m? — °C y cuya area es de 40 m?>. El flujo
del agua y la temperatura de entrada permanecen en 1 Kg/s y 35 °C, respectivamente. Sin embargo,
un cambio en las condiciones de operacion ocasionan que los gases entren al intercambiador de calor
con un flujo de 1.5 Kg/s y con una temperatura de 250 °C. ¢(Cudl es la transferencia de calor para el
intercambiador, y cuales son las temperaturas de salida del gas y del agua? Tome el calor especifico
del gas igual a 1000 J/Kg — K.

R:129.58 KW,116.6 °C.

. Se desean calentar 4500 Kg/h de benceno con un calor especifico igual a 1780 J/Kg — K, desde 27 °C

hasta 50 °C; empleando tolueno con un calor especifico de 1840 J/Kg — K, el cual se enfria desde 71 °C
hasta 38 °C. Si se emplea un intercambiador de calor de tubo doble con flujos encontrados,
determine: a) La diferencia media logaritmica de temperaturas, b) La efectividad del intercambiador
de calor y c) ¢Es posible utilizar un intercambiador de calor con flujos en paralelo? Justifique su
respuesta.

R:15.47°C,75 %, No.
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1. APEN DICE (TABLA A-l) Nota: Las Tablas de las propiedades de las diversas sustancias fueron tomadas del texto Yunus A. Cengel. Transferencia de Calor. Edit. McGraw Hill. 2011.

Propiedades del agua saturada

Temperatura Presion de Densidad Entalpia de Calor especifico Conductividad térmica Viscosidad dinamica Ndmero de Coeficiente de expansidn
(T,°C) saturacion (p, kg/m*) vaporizacién (CpJ/kg — K) (k,W/m.K) (kg/m.s) Prandtl, P. volumétrica
(Psar, kPa) (hyg K] /kg) (Bx10%,1/K)
ux103 ux105
Liquido Vapor Liquido vapor Liquido vapor Liquido vapor Liquido vapor Liquido
0.01 0.6113 999.8 0.0048 2501 4217 1854 0.561 0.0171 1.792 0.922 135 1.00 -0.068
5 0.8721 999.9 0.0068 2490 4205 1857 0.571 0.0173 1.519 0.934 11.2 1.00 0.015
10 1.2276 999.7 0.0094 2478 4194 1862 0.580 0.0176 1.307 0.946 9.45 1.00 0.733
15 1.7051 999.8 0.0128 2466 4186 1863 0.589 0.0179 1.138 0.959 8.09 1.00 0.138
20 2.339 998.0 0.0173 2454 4182 1867 0.598 0.0182 1.002 0.973 7.01 1.00 0.195
25 3.169 997.0 0.0231 2442 4180 1870 0.607 0.0186 0.891 0.987 6.14 1.00 0.247
30 4.246 996.0 0.0304 2431 4178 1875 0.615 0.0189 0.798 1.001 5.42 1.00 0.294
35 5.628 994.0 0.0397 2419 4178 1880 0.623 0.0192 0.720 1.016 4.83 1.00 0.337
40 7.384 992.1 0.0512 2407 4179 1885 0.631 0.0196 0.653 1.031 4.32 1.00 0.377
45 9.593 990.1 0.0655 2395 4180 1892 0.637 0.0200 0.596 1.046 3.91 1.00 0.415
50 12.35 988.1 0.0831 2383 4181 1900 0.644 0.0204 0.547 1.062 3.55 1.00 0.451
55 15.76 985.2 0.1045 2371 4183 1908 0.649 0.0208 0.504 1.077 3.25 1.00 0.484
60 19.94 983.3 0.1304 2359 4185 1916 0.654 0.0212 0.467 1.093 2.99 1.00 0.517
65 25.03 980.4 0.10614 2346 4187 1926 0.659 0.0216 0.433 1.110 2.75 1.00 0.548
70 31.19 977.5 0.1983 2334 4190 1936 0.663 0.0221 0.404 1.126 2.55 1.00 0.578
75 38.58 974.7 0.2421 2321 4193 1948 0.667 0.0225 0.378 1.142 2.38 1.00 0.607
80 47.39 971.8 0.2935 2309 4197 1962 0.670 0.0230 0.355 1.159 2.22 1.00 0.653
85 57.83 968.1 0.3536 2296 4201 1977 0.673 0.0235 0.333 1.176 2.08 1.00 0.670
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90 70.14 965.3 0.4235 2283 4206 1993 0.675 0.0240 0.315 1.193 1.96 1.00 0.702
95 84.55 961.5 0.5045 2270 4212 2010 0.677 0.0246 0.297 1.210 1.85 1.00 0.716
100 101.33 957.9 0.5978 2257 4217 2029 0.679 0.0251 0.282 1.227 1.75 1.00 0.750
110 143.27 950.6 0.8263 2230 4229 2071 0.682 0.0262 0.255 1.261 1.58 1.00 0.798
120 198.53 943.4 1.121 2203 4244 2120 0.683 0.0275 0.232 1.296 1.44 1.00 0.858
130 270.10 934.6 1.496 2174 4263 2177 0.684 0.0288 0.213 1.330 133 1.01 0.913
140 361.30 921.7 1.965 2145 4286 2244 0.683 0.0301 0.197 1.365 1.24 1.02 0.970
150 475.80 916.6 2.546 2114 4311 2314 0.682 0.0316 0.183 1.399 1.16 1.02 1.025
160 617.80 907.4 3.256 2083 4340 2420 0.680 0.0331 0.170 1.434 1.09 1.05 1.145
170 791.70 897.7 4.119 2050 4370 2490 0.677 0.0347 0.160 1.468 1.03 1.05 1.178
180 1002.10 887.3 5.153 2015 4410 2590 0.673 0.0364 0.150 1.502 0.983 1.07 1.210
190 1254.40 876.4 6.388 1979 4460 2710 0.669 0.0382 0.142 1.537 0.947 1.09 1.280
200 1553.80 864.3 7.852 1941 4500 2840 0.663 0.0401 0.134 1.571 0.910 111 1.350
220 2318.00 840.3 11.60 1859 4610 3110 0.650 0.0442 0.122 1.641 0.865 1.15 1.520
240 3344.00 813.7 16.73 1767 4760 3520 0.632 0.0487 0.111 1.712 0.836 1.24 1.720
260 4688.00 783.7 23.69 1663 4970 4070 0.609 0.0540 0.102 1.788 0.832 135 2.000
280 6412.00 750.8 33.15 1544 5280 4035 0.581 0.0605 0.094 1.870 0.854 1.49 2.380
300 8581.00 713.8 46.15 1405 5750 5980 0.548 0.0695 0.086 1.965 0.902 1.69 2.950
320 11274.00 667.1 64.57 1239 6540 7900 0.509 0.0836 0.078 2.084 1.00 1.97 ---
340 14586.00 610.5 92.62 1028 8240 11870 0.469 0.110 0.070 2.255 1.23 243 ---
360 18651.00 528.3 144.00 720 14690 25800 0.427 0.178 0.060 2.571 2.06 3.73 ---
374.14 22090.00 317.0 317.00 0 © © 8] 8] 0.043 4.313 --- - ---

Nota. La viscosidad cinematica y la difusividad térmica, se pueden calcular a partir de sus definiciones. Las temperaturas de 0.01 °C, 100 °Cy 374.14 °C, corresponden a los puntos triple, de ebullicién y critico del
agua, respectivamente. Todas las propiedades (excepto la densidad del vapor) se pueden usar a cualquier presion con error despreciable, excepto a temperaturas cercanas al valor del punto critico.
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APENDICE (TABLA A-2)
Propiedades del refrigerante 134a saturado
Temperatura Presion de Densidad Entalpia de Calor especifico Conductividad térmica Viscosidad dinamica Ndmero de Coeficiente Tension
(T,°C) saturacion (p, kg/m?) vaporizacién (CpJ/kg — K) (k,W/m.K) (kg/m.s) Prandtl, P. de 3 superficial
(Psar, kPa) (hrg kI /kg) expansion (@, N/m)
.UX1O4 uxlOs volumétrica
(B,1/K)
Liquido Vapor Liquido vapor Liquido vapor Liquido vapor Liquido vapor Liquido
-40 51.2 1418 2.773 225.9 1254 748.6 0.1101 0.00811 4.878 0.2550 5.558 0.235 0.00205 0.01760
-35 66.2 1403 3.524 222.7 1264 764.1 0.1084 0.00862 4.509 0.3003 5.257 0.266 0.00209 0.01682
-30 84.4 1389 4.429 219.5 1273 780.2 0.1066 0.00913 4.178 0.3504 4.992 0.299 0.00215 0.01604
-25 106.5 1374 5.509 216.3 1283 797.2 0.1047 0.00963 3.882 0.4054 4.757 0.335 0.00220 0.01527
-20 132.8 1359 6.787 213.0 1294 814.9 0.1028 0.01013 3.614 0.4651 4.548 0.374 0.00227 0.01451
-15 164.0 1343 8.288 209.5 1306 833.5 0.1009 0.01063 3.371 0.5295 4.363 0.415 0.00233 0.01376
-10 200.7 1327 10.04 206.0 1318 853.1 0.0989 0.01112 3.150 0.5982 4.198 0.459 0.00241 0.01302
-5 243.5 1311 12.07 202.4 1330 873.8 0.0968 0.01161 2.947 0.6709 4.051 0.505 0.00249 0.01229
0 293.0 1295 14.42 198.7 1344 895.6 0.0947 0.01210 2.761 0.7471 3.919 0.553 0.00258 0.01156
5 349.9 1278 17.12 194.8 1358 918.7 0.0925 0.01259 2.589 0.8264 3.802 0.603 0.00269 0.01084
10 414.9 1261 20.22 190.8 1374 943.2 0.0903 0.01308 2.430 0.9081 3.697 0.655 0.00280 0.01014
15 488.7 1244 23.75 186.6 1390 969.4 0.0880 0.01357 2.281 0.9915 3.604 0.708 0.00293 0.00944
20 572.1 1226 27.77 182.3 1408 997.6 0.0856 0.01406 2.142 1.075 3.521 0.763 0.00307 0.00876
25 665.8 1207 32.34 177.8 1427 1028 0.0833 0.01456 2.012 1.160 3.448 0.819 0.00324 0.00808
30 770.6 1188 37.53 173.1 1448 1061 0.0808 0.01507 1.888 1.244 3.383 0.877 0.00342 0.00742
35 887.5 1168 43.41 168.2 1471 1098 0.0783 0.01558 1.772 1.327 3.328 0.935 0.00364 0.00677
40 1017.1 1147 50.08 163.0 1498 1138 0.0757 0.01610 1.660 1.408 3.285 0.995 0.00390 0.00613
45 1160.5 1125 57.66 157.6 1529 1184 0.0731 0.01664 1.554 1.466 3.253 1.058 0.00420 0.00550
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50 1318.6 1102 66.27 151.8 1566 1237 0.0704 0.01720 1.453 1.562 3.231 1.123 0.00456 0.00489
55 1492.3 1078 76.11 145.7 1608 1298 0.0676 0.01777 1.355 1.634 3.223 1.193 0.00500 0.00429
60 1682.8 1053 87.38 139.1 1659 1372 0.0647 0.01838 1.260 1.704 3.229 1.272 0.00554 0.00372
65 1891.0 1026 100.4 132.1 1722 1462 0.0618 0.01902 1.167 1.771 3.255 1.362 0.00624 0.00315
70 2118.2 996.2 115.6 124.4 1801 1577 0.0587 0.01972 1.077 1.839 3.307 1.471 0.00716 0.00261
75 2365.8 964.0 133.6 115.9 1907 1731 0.0555 0.02048 0.9891 1.908 3.400 1.612 0.00843 0.00209
80 2635.2 928.2 155.3 106.4 2056 1948 0.0521 0.02133 0.9011 1.982 3.558 1.810 0.01031 0.00160
85 2928.2 887.1 182.3 95.4 2287 2281 0.0484 0.02233 0.8124 2.071 3.837 2.116 0.01336 0.00114
90 3246.9 837.7 217.8 82.2 2701 2865 0.0444 0.02357 0.7203 2.187 4.385 2.658 0.01911 0.00071
95 3594.1 772.5 269.3 64.9 3675 4144 0.0396 0.02544 0.6190 2.370 5.746 3.862 0.03343 0.00033
100 3975.1 651.7 376.3 33.9 7959 8785 0.0322 0.02989 0.4765 2.833 11.77 8.326 0.10047 0.00004

Nota. La viscosidad cinematica y la difusividad térmica, se pueden calcular a partir de sus definiciones. Todas las propiedades (excepto la densidad del vapor) se pueden usar a cualquier presién con error
despreciable, excepto a temperaturas cercanas al valor del punto critico.
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APENDICE (TABLA A-3)

Propiedades del amoniaco saturado

Temperatura Presion de Densidad Entalpia de Calor especifico Conductividad térmica Viscosidad dinamica Ndmero de Coeficiente Tension
(T,°C) saturacion (p, kg/m?) vaporizacién (CpJ/kg — K) (k,W/m.K) (kg/m.s) Prandtl, P. de 3 superficial
(Psar, kPa) (hrg kI /kg) expansion (@, N/m)
.UX1O4 uxlOs volumétrica
(B,1/K)
Liquido Vapor Liquido vapor Liquido vapor Liquido vapor Liquido vapor Liquido

-40 71.66 690.2 0.6435 1369 4414 2242 -—- 0.01792 2.926 0.7957 - 0.9955 0.00176 0.03565
-30 119.4 677.8 1.037 1360 4465 2322 - 0.01898 2.630 0.8311 - 1.017 0.00185 0.03341
-25 151.5 671.5 1.296 1345 4489 2369 0.5968 0.01957 2.492 0.8490 1.875 1.028 0.00190 0.03229
-20 190.1 665.1 1.603 1329 4514 2420 0.5853 0.02015 2.361 0.8669 1.821 1.041 0.00194 0.03118
-15 236.2 658.6 1.966 1313 4538 2476 0.5737 0.02075 2.236 0.8851 1.769 1.056 0.00199 0.03007
-10 290.8 652.1 2.391 1297 4564 2536 0.5621 0.02138 2.117 0.9034 1.718 1.072 0.00205 0.02896
-5 354.9 645.4 2.886 1280 4589 2601 0.5505 0.02203 2.003 0.9218 1.670 1.089 0.00210 0.02786
0 429.6 638.6 3.458 1262 4617 2672 0.5390 0.02270 1.896 0.9405 1.624 1.107 0.00216 0.02676
5 516.0 631.7 4.116 1244 4645 2749 0.5274 0.02341 1.784 0.9593 1.580 1.126 0.00223 0.02566
10 615.3 624.6 4.870 1226 4676 2831 0.5158 0.02415 1.697 0.9784 1.539 1.147 0.00230 0.02457
15 728.8 617.5 5.729 1206 4709 2920 0.5042 0.02492 1.606 0.9978 1.500 1.169 0.00237 0.02348
20 857.8 610.2 6.705 1186 4745 3016 0.4927 0.02573 1.519 1.017 1.463 1.193 0.00245 0.02240
25 1003 602.8 7.809 1166 4784 3120 0.4811 0.02658 1.438 1.037 1.430 1.218 0.00254 0.02132
30 1167 595.2 9.055 1144 4828 3232 0.4695 0.02748 1.361 1.057 1.399 1.244 0.00264 0.02024
35 1351 587.4 10.46 1122 4877 3354 0.4579 0.02843 1.288 1.078 1.372 1.272 0.00275 0.01917
40 1555 579.4 12.03 1099 4932 3486 0.4464 0.02943 1.219 1.099 1.347 1.303 0.00287 0.01810
45 1782 571.3 13.8 1075 4993 3631 0.4348 0.03049 1.155 1.121 1.327 1.335 0.00301 0.01704
50 2033 562.9 15.78 1051 5063 3790 0.4232 0.03162 1.094 1.143 1.310 1.371 0.00316 0.01598
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55 2310 554.2 18.00 1025 5143 3969 0.4116 0.03283 1.037 1.116 1.297 1.409 0.00334 0.01493
60 2614 545.2 20.48 997.4 5234 4163 0.4001 0.03412 0.9846 1.189 1.288 1.452 0.00354 0.01389
65 2948 536.0 23.26 968.9 5340 4384 0.3885 0.03550 0.9347 1.213 1.285 1.499 0.00377 0.01285
70 3312 526.3 26.39 939.0 5463 4634 0.3769 0.03700 0.8879 1.238 1.287 1.551 0.00404 0.01181
75 3709 516.2 29.90 907.5 5608 4923 0.3653 0.03862 0.8440 1.264 1.296 1.612 0.00436 0.01079
80 4141 505.7 33.87 874.1 5780 5260 0.3538 0.04038 0.8030 1.292 1.312 1.683 0.00474 0.00977
85 4609 494.5 38.36 838.6 5988 5659 0.3422 0.04232 0.7645 1.322 1.338 1.768 0.00521 0.00876
90 5116 482.8 43.48 800.6 6242 6142 0.3306 0.04447 0.7284 1.354 1.375 1,871 0.00579 0.00776
95 5665 470.2 49.35 759.8 6561 6740 0.3190 0.04687 0.6946 1.389 1.429 1.999 0.00652 0.00677
100 6257 456.6 56.15 715.5 6972 7503 0.3075 0.04958 0.6628 1.429 1.503 2.163 0.00749 0.00579

Nota. La viscosidad cinematica y la difusividad térmica, se pueden calcular a partir de sus definiciones. Todas las propiedades (excepto la densidad del vapor) se pueden usar a cualquier presién con error
despreciable, excepto a temperaturas cercanas al valor del punto critico.
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APENDICE (TABLA A-4)

Propiedades del propano saturado

Temperatura Presion de Densidad Entalpia de Calor especifico Conductividad térmica Viscosidad dinamica Ndmero de Coeficiente Tension
(T,°C) saturacion (p, kg/m?) vaporizacién (CpJ/kg — K) (k,W/m.K) (kg/m.s) Prandtl, P. de 3 superficial
(Psar, kPa) (hrg kI /kg) expansion (@, N/m)
.UX1O4 uxlOs volumétrica
(B,1/K)
Liquido Vapor Liquido vapor Liquido vapor Liquido vapor Liquido vapor Liquido

-120 0.4053 664.7 0.01408 498.3 2003 1115 0.1802 0.00589 6.136 0.4372 6.820 0.827 0.00153 0.02630
-110 1.157 654.5 0.03776 489.3 2021 1148 0.1738 0.00645 5.054 0.4625 5.878 0.822 0.00157 0.02486
-100 2.881 644.2 0.08872 480.4 2044 1183 0.1672 0.00705 4.252 0.4881 5.195 0.819 0.00161 0.02344
-90 6.406 633.8 0.1870 471.5 2070 1221 0.1606 0.00769 3.635 0.5143 4.686 0.817 0.00166 0.02202
-80 12.97 623.2 0.3602 462.4 2100 1263 0.1539 0.00836 3.149 0.5409 4.297 0.817 0.00171 0.02062
-70 24.26 612.5 0.6439 453.1 2134 1308 0.1472 0.00908 2.755 0.5680 3.994 0.818 0.00177 0.01923
-60 42.46 601.5 1.081 443.5 2173 1358 0.1407 0.00985 2.430 0.5956 3.755 0.821 0.00184 0.01785
-50 70.24 590.3 1.724 433.6 2217 1412 0.1343 0.01067 2.158 0.6239 3.563 0.825 0.00192 0.01649
-40 110.7 578.8 2.629 423.1 2258 1471 0.1281 0.01155 1.926 0.6529 3.395 0.831 0.00201 0.01515
-30 167.3 567.0 3.864 412.1 2310 1535 0.1221 0.01250 1.726 0.6827 3.266 0.839 0.00213 0.01382
-20 243.8 554.7 5.503 400.3 2368 1605 0.1163 0.01351 1.551 0.7136 3.158 0.848 0.00226 0.01251
-10 344.4 542.0 7.635 387.8 2433 1682 0.1107 0.01459 1.397 0.7457 3.069 0.860 0.00242 0.01122
0 473.3 528.7 10.36 374.2 2507 1768 0.1054 0.01576 1.259 0.7794 2.996 0.875 0.00262 0.00996
5 549.8 521.8 11.99 367.0 2547 1814 0.1028 0.01637 1.195 0.7970 2.964 0.883 0.00273 0.00934
10 635.1 514.7 13.81 359.5 2590 1864 0.1002 0.01701 1.135 0.8151 2.935 0.893 0.00286 0.00872
15 729.8 507.5 15.85 351.7 2637 1917 0.0977 0.01767 1.077 0.8339 2.909 0.905 0.00301 0.00811
20 834.4 500.0 18.13 343.4 2688 1974 0.0952 0.01836 1.022 0.8534 2.886 0.918 0.00318 0.00751
25 949.7 492.2 20.68 334.8 2742 2036 0.0928 0.01908 0.9702 0.8738 2.866 0.933 0.00337 0.00691
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30 1076 484.2 23.53 325.8 2802 2104 0.0904 0.01982 0.9197 0.8952 2.850 0.950 0.00358 0.00633
35 1215 475.8 26.72 316.2 2869 2179 0.0881 0.02061 0.8710 0.9178 2.837 0.971 0.00384 0.00575
40 1366 467.1 30.29 306.1 2943 2264 0.0857 0.02142 0.8240 0.9417 2.828 0.995 0.00413 0.00518
45 1530 458.0 34.29 295.3 3026 2361 0.0834 0.02228 0.7785 0.9674 2.824 1.025 0.00448 0.00463
50 1708 448.5 38.79 283.9 3122 2473 0.0811 0.02319 0.7343 0.9950 2.826 1.061 0.00491 0.00408
60 2110 427.5 49.66 258.4 3283 2769 0.0765 0.02517 0.6487 1.058 2.784 1.164 0.00609 0.00303
70 2580 403.2 64.02 228.0 3595 3241 0.0717 0.02746 0.5649 1.138 2.834 1.343 0.00811 0.00204
80 3127 373.0 84.28 189.7 4501 4173 0.0663 0.03029 0.4790 1.249 3.251 1.722 0.01248 0.00114
90 3769 329.1 118.6 133.2 6977 7239 0.0595 0.03441 0.3807 1.448 4.465 3.047 0.02847 0.00037

Nota. La viscosidad cinematica y la difusividad térmica, se pueden calcular a partir de sus definiciones. Todas las propiedades (excepto la densidad del vapor) se pueden usar a cualquier presién con error
despreciable, excepto a temperaturas cercanas al valor del punto critico.
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APENDICE (TABLA A-5)

Propiedades de liquidos
Metano (CH,)

Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°C) (p.Kg/m?) (¢ J/Kg — K) térmica (ax107,m?/s) (ux10*, Kg/m.s) cinematica de expansion
(k, W /m.K) (vx107,Kg/m.s) Prandtl, volumétrica
p B, 1/K)
).
-160 420.2 3492 0.1863 1.270 1.133 2.699 2.126 0.00352
-150 405.0 3580 0.1703 1.174 0.9169 2.264 1.927 0.00391
-140 388.8 3700 0.1550 1.077 0.7551 1.942 1.803 0.00444
-130 371.1 3875 0.1402 0.9749 0.6288 1.694 1.738 0.00520
-120 351.4 4146 0.1258 0.8634 0.5257 1.496 1.732 0.00637
-110 328.8 4611 0.1115 0.7356 0.4377 1.331 1.810 0.00841
-100 301.0 5578 0.0967 0.5761 0.3577 1.188 2.063 0.01282
-90 261.7 8902 0.0797 0.3423 0.2761 1.055 3.082 0.02922

Metanol [C;H;(0OH))]

20 788.4 2515 0.1987 1.0020 5.857 7.429 7.414 0.00118
30 779.1 2577 0.1980 0.9862 5.08 6.531 6.622 0.00120
40 769.6 2644 0.1972 0.9690 4.460 5.795 5.980 0.00123
50 760.1 2718 0.1965 0.9509 3.942 5.185 5.453 0.00127
60 750.4 2798 0.1957 0.9320 3.510 4.677 5.018 0.00132
70 740.4 2885 0.1950 0.9128 3.146 4.250 4.655 0.00137
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Isobutano (R600a)

Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°C) (p,Kg/m?) (CpJ/Kg —K) térmica (ax107,m?/s) (ux10*,Kg/m.s) cinemética de expansion
(k,W/m.K) (vx107,Kg/m.s) Prandtl, volumétrica
P (8,1/K)
-100 633.8 1881 0.1383 1.075 9,305 13.60 12.65 0.00142
-75 659.3 1970 0.1357 1.044 5.624 8.531 8.167 0.00150
-50 634.3 2069 0.1283 0.9773 3.769 5.942 6.079 0.00161
-25 608.2 2180 0.1181 0.8906 2.688 4.420 4.963 0.00177
0 580.6 2306 0.1068 0.7974 1.993 3.432 4.304 0.00199
25 550.7 2455 0.0956 0.7069 1.510 2.743 3.880 0.00232
50 517.3 2640 0.0851 0.6233 1.155 2.233 3.582 0.00286
75 478.5 2896 0.0757 0.5460 0.8785 1.836 3.363 0.00385
100 429.6 3361 0.0669 0.4634 0.6483 1.509 3.256 0.00628
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Glicerina
Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°0) (p, Kg/m?) (CpJ/Kg —K) térmica (ax108,m?/s) (u,Kg/m.s) cinemética de expansion
(k,W/m.K) (vx10%, Kg/m.s) Prandtl, volumétrica
P (81/K)
).
0 1276 2262 0.2820 9.773 10-49 8.219 84101 -
5 1273 2288 0.2835 9.732 6.730 5.287 54327 -
10 1270 2320 0.2846 9.662 4.241 3.339 34561 -
15 1267 2354 0.2856 9.576 2.496 1.970 20570 -
20 1264 2386 0.2860 9,484 1.519 1.201 12671
25 1261 2416 0.2860 9.388 0.9934 0.7878 8392 -
30 1258 2447 0.2860 9.291 0.6582 0.5232 5631 -
35 1255 2478 0.2860 9.195 0.4347 0.3464 3767 -
40 1252 2513 0.2863 9.101 0.3073 0.2455 2697 -
Aceite para motor (no usado)
Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dindmica Viscosidad Ndmero Coeficiente de
(T,°0) (o, Kg/m?) (CpJ/Kg —K) térmica (ax108,m?/s) (u,Kg/m.s) cinematica de expan{si('?n
(k,W/m.K) (vx10%,Kg/m.s) Prandtl, volumétrica
P 8.1/
0 899.0 1797 0.1469 9.097 3.814 424.2 46636 0.00070
20 888.1 1881 0.1450 8.680 0.8374 94.29 10863 0.00070
40 876.0 1964 0.1444 8.391 0.2177 24.85 2962 0.00070
60 863.9 2048 0.1404 7.934 0.07399 8.565 1080 0.00070
80 852.0 2132 0.1380 7.599 0.03232 3.794 499.3 0.00070
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100 840.0 2220 0.1367 7.330 0.01718 2.046 279.1 0.00070
120 828.9 2308 0.1347 7.042 0.01029 1.241 176.3 0.00070
140 816.8 2395 0.1330 6.798 0.006558 0.8029 118.1 0.00070
150 810.3 2441 0.1327 6.708 0.005344 0.6595 98.31 0.00070

Nota. Los valores de estas tablas estan basados en varias fuentes.
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APENDICE (TABLA A-6)

TNM

Propiedades de metales liquidos

Mercurio (H,); Punto de fusion: -39 °C

Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°C) (p, kg/m?) (CpJ/kg — K) térmica (ax10%,m?/s) (ux103,kg/m.s) cinematica de expansion
(k, W /m.K) (vx107,kg/m.s) Prandtl, volumétrica
P (Bx10%,1/K)
0 13595 140.4 8.18200 4.287 1.687 1.241 0.0289 1.810
25 13534 139.4 8.51533 4.514 1.534 1.133 0.0252 1.810
50 13473 138.6 8.83632 4.734 1.423 1.056 0.0223 1.810
75 13412 137.8 9.15632 4.956 1.316 0.9819 0.0198 1.810
100 13351 137.1 9.46706 5.170 1.245 0.9326 0.0180 1.810
150 13231 136.1 10.07780 5.595 1.126 0.8514 0.0152 1.810
200 13112 135.5 10.65465 5.996 1.043 0.7959 0.0133 1.815
250 12993 135.3 11.18150 6.363 0.9820 0.7558 0.0108 1.829
300 12873 135.3 11.68150 6.705 0.9336 0.7252 1.854
Bismuto (Bi); Punto de fusién: 271 °C
350 9969 146.0 16.28 0.1118 1.540 1.545 0.01381 -
400 9908 148.2 16.10 0.1096 1.422 1.436 0.01310 -
500 9785 152.8 15.74 0.1052 1.188 1.215 0.01154 -
600 9663 157.3 15.60 0.1026 1.013 1.048 0.01022 -
700 9540 161.8 15.60 0.1010 0.8736 0.9157 0.00906 -
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Plomo (Pb); Punto de fusién: 327 °C

Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°0) (p, keg/m?) (CpJ/kg —K) térmica (ax10°%,m?/s) (ux103,kg/m.s) cinemética de expansion
(k,W/m.K) (vx107,kg/m.s) Prandtl, volumétrica
» B.1/K)
).
400 10506 158 15.97 9.623 2.277 2.167 0.02252 -
450 10449 156 15.74 9.649 2.065 1.976 0.02048 -
500 10390 155 15.54 9.651 1.884 1.814 0.01879 -
550 10329 155 15.39 9.610 1.758 1.702 0.01771 -
600 10267 155 15.23 9.568 1.632 1.589 0.01661 -
650 10206 155 15.07 9.526 1.505 1.475 0.01549 -
700 10145 155 14.91 9.483 1.379 1.360 0.01434 -
Sodio (Na); Punto de fusién: 98 °C
Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dindmica Viscosidad Ndmero Coeficiente de
(T,°C) (p, kg/m*) (Cpl/kg —K) térmica (ax10%,m?/s) (ux10*, kg/m.s) cinemética de expansion
(k,W/m.K) (vx107,kg/m.s) Prandtl, volumétrica
P 8.1/
).
100 927.3 1378 85.84 6.718 6.892 7.432 0.01106
200 902.5 1349 80.84 6.639 5.385 5.967 0.008987 -
300 877.8 1320 75.84 6,554 3.878 4.418 0.006751 -
400 853.0 1296 71.20 6.437 2.720 3.188 0.004953 -
500 828.5 1284 67.41 6.335 2.411 2.909 0.004593 -
600 804.0 1272 63.63 6.220 2.101 2.614 0.004202 -
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Potasio (K) ; Punto de fusién: 64 °C

Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°0) (p, keg/m*) (CpJ/kg —K) térmica (ax10%,m?/s) (ux10* kg/m.s) cinemética de expansion
(k,W/m.K) (vx107,kg/m.s) Prandtl, volumétrica
P B.1/K)
200 795.2 790.8 43.99 6.995 3.350 4.213 0.006023 -
300 771.6 772.8 42.01 7.045 2.667 3.456 0.004906 -
400 748.0 754.8 40.03 7.090 1.984 2.652 0.003740 -
500 723.9 750.0 37.81 6.964 1.668 2.304 0.003309 -
600 699.6 750.0 35.50 6.765 1.487 2.126 0.003143 -

Sodio — Potasio (22 % Na — 78% K) ; Punto de fusién: -11 °C

100 847.3 944.4 25.64 3.205 5.707 6.736 0.02102 -
200 823.2 922.5 26.27 3.459 4.587 5.572 0.01611 -
300 799.1 900.6 26.89 3.736 3.467 4.339 0.01161 -
400 775.0 879.0 27.50 4.037 2.357 3.041 0.00753 -
500 751.5 880.1 27.89 4.217 2.108 2.805 0.00665 -
600 728.0 881.2 28.20 4.408 1.859 2.553 0.00579 -

Nota. Los valores de estas tablas estan basados en varias fuentes.
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APENDICE (TABLA A-7)

Propiedades del aire a la presiéonde 1 atm.

Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°C) (p, kg/m*) (CpJ/kg — K) térmica (ax10°%,m?/s) (ux10%,kg/m.s) cinemética de expansion
(k, W /m.K) (vx105, kg/m.s) Prandtl, volumétrica
P (Bx10*%,1/K)
-150 2.866 983 0.01171 0.4158 0.8636 0.3013 0.7246 -
-100 2.038 966 0.01582 0.8036 1.189 0.5837 0.7263 -
-50 1.582 999 0.01979 1.252 1.474 0.9319 0.7440
-40 1.514 1002 0.02057 1.356 1.527 1.008 0.7436
-30 1.451 1004 0.02134 1.465 1.579 1.087 0.74.25 -
-20 1.394 1005 0.02211 1.578 1.630 1.169 0.7408
-10 1.341 1006 0.02288 1.696 1.680 1.252 0.7367 -
0 1.292 1006 0.02364 1.818 1.729 1.338 0.7362 -
5 1.269 1006 0.02401 1.880 1.754 1.382 0.7350 -
10 1.246 1006 0.02439 1.944 1.778 1.426 0.7336
15 1.225 1007 0.02476 2.009 1.802 1.470 0.7323 -
20 1.204 1007 0.02514 2.074 1.825 1.516 0.7309 -
25 1.184 1007 0.02551 2.141 1.849 1.562 0.7296 -
30 1.164 1007 0.02588 2.208 1.872 1.608 0.7282 -
35 1.145 1007 0.02625 2.277 1.895 1.655 0.7268 -
40 1.127 1007 0.02662 2.346 1.918 1.701 0.7255 -
45 1.109 1007 0.02699 2.416 1.941 1.750 0.7241 -
50 1.092 1007 0.02735 2.487 1.963 1.798 0.7228 -
60 1.059 1007 0.02808 2.632 2.008 1.896 0.7202 -
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70 1.028 1007 0.02881 2.780 2.052 1.995 0.7177 -
80 0.9994 1008 0.02953 2.931 2.096 2.097 0.7154 -
90 0.9718 1008 0.03024 3.086 2.139 2.201 0.7132 ---
100 0.9458 1009 0.03095 3.243 2.181 2.306 0.7111 ---
120 0.8977 1011 0.03235 3.565 2.264 2.522 0.7073 -
140 0.8542 1013 0.03374 3.898 2.345 2.745 0.7041 -
160 0.8148 1016 0.03511 4.241 2.420 2.975 0.7014 -
180 0.7788 1019 0.03646 4.593 2.504 3.212 0.6992 -
200 0.7459 1023 0.03779 4.954 2.577 3.455 0.6974 -
250 0.6746 1033 0.04104 5.890 2.760 4.091 0.6946 -
300 0.6158 1044 0.04418 6.871 2.934 4.765 0.6935 -
350 0.5664 1056 0.04721 7.892 3.101 5.475 0.6937 -
400 0.5243 1069 0.05015 8.951 3.261 6.219 0.6948 -
450 0.4880 1081 0.05298 10.04 3.415 6.997 0.6965 -
500 0.4565 1093 0.05572 11.17 3.563 7.806 0.6986 -
600 0.4042 1115 0.06093 13.52 3.846 9.515 0.7037 -
700 0.3627 1135 0.06581 15.98 4.111 11.33 0.7092 -
800 0.3289 1153 0.07037 18.55 4.362 13.26 0.7149 ---
900 0.3008 1169 0.07465 21.22 4.600 15.29 0.7206 -
1000 0.2772 1184 0.07868 23.98 4.826 17.41 0.7260 -
1500 0.1990 1234 0.09599 39.08 5.817 29.22 0.7478 ---
2000 0.1553 1264 0.11113 56.64 6.630 42.70 0.7539 ---

Nota: Para los gases ideales, el calor especifico, la conductividad térmica y el nimero de Prandtl son independientes de la presion. La densidad, la difusividad térmica y la viscosidad cinematica (en
atm) diferente de 1 atm se determinan al multiplicar los valores de la densidad a la temperatura dada por la presion y al dividir la viscosidad dinamica y la difusividad térmica entre la presion.
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APENDICE (TABLA A-8)

Propiedades de algunos gases la presiénde 1 atm.

Bioxido de carbono (C0,)

Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°C) (p, kg/m*) (CpJ/kg — K) térmica (ax10°%,m?/s) (ux10%,kg/m.s) cinemética de expansion
(k, W /m.K) (vx10°,kg/m.s) Prandtl, volumétrica

P (Bx10%,1/K)
-50 2.4035 746 0.01051 0.5860 1.129 0.4699 0.8019 -
0 1.9635 811 0.01456 0.9141 1.375 0.7003 0.7661 -
50 1.6597 866.6 0.01858 1.291 1.612 0.9714 0.7520 -
100 1.4373 914.8 0.02257 1.716 1.841 1.281 0.7464
150 1.2675 957.4 0.02652 2.186 2.063 1.627 0.7445 -
200 1.1336 995.2 0.03044 2.698 2.276 2.008 0.7442 -
300 0.9358 1060 0.03814 3.847 2.682 2.866 0.7450 -
400 0.7968 1112 0.04565 5.151 3.061 3.842 0.7458 -
500 0.6937 1156 0.05293 6.600 3.416 4.924 0.7460 -
1000 0.4213 1292 0.08491 15.60 4.898 11.62 0.7455
1500 0.3025 1356 0.10688 26.06 6.106 20.19 0.7745 -
2000 0.2359 1387 0.11522 35.21 7.322 31.03 0.8815 -
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Mondéxido de carbono (CO)

Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°C) (p, kg/m*) (CpJ/kg — K) térmica (ax10°%,m?/s) (ux10%,kg/m.s) cinemética de expansion
(k, W /m.K) (vx105, kg/m.s) Prandtl, volumétrica

P (Bx10*%,1/K)
-50 1.5297 1081 0.01901 1.149 1.378 0.9012 0.7840 -
0 1.2497 1048 0.02278 1.739 1.629 1.303 0.7499 -
50 1.0563 1039 0.02641 2.407 1.863 1.764 0.7328 -
100 0.9148 1041 0.02992 3.142 2.080 2.274 0.7239
150 0.8067 1049 0.03330 3.936 2.283 2.830 0.7191 -
200 0.7214 1060 0.03656 4.782 2.472 3.426 0.7164
300 0.5956 1085 0.04277 6.619 2.812 4.722 0.7134 -—-
400 0.5071 1111 0.04860 8.628 3.111 6.136 0.7111 -
500 0.4415 1135 0.05412 10.79 3.379 7.653 0.7087 -
1000 0.2681 1226 0.07894 24.01 4.557 17.00 0.7080
1500 0.1925 1276 0.10458 42.46 6.321 32.84 0.7783 -
2000 0.1502 1309 0.13833 70.34 9.826 65.43 0.9302 -
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Metano (CH,)

Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°C) (p, kg/m*) (CpJ/kg — K) térmica (ax10°%,m?/s) (ux10%,kg/m.s) cinemética de expansion
(k, W /m.K) (vx105, kg/m.s) Prandtl, volumétrica

P (Bx10*%,1/K)
-50 0.8761 2243 0.02367 1.204 0.8564 0.9774 0.8116 -
0 0.7158 2217 0.03042 1.917 1.028 1.436 0.7494 -
50 0.6050 2302 0.03766 2.704 1.191 1.969 0.7282 -
100 0.5240 2443 0.04534 2.543 1.345 2.567 0.7247
150 0.4620 2611 0.05344 4.431 1.491 3.227 0.7284 -
200 0.4132 2719 0.06194 5.370 1.630 3.944 0.7344
300 0.3411 3158 0.07996 7.422 1.886 5.529 0.7450 -
400 0.2904 3510 0.09918 9.727 2.119 7.297 0.7501 -
500 0.2529 3836 0.11933 12.30 2.334 9.228 0.7502 -
1000 0.1536 5042 0.22562 29.14 3.281 21.36 7331
1500 0.1103 5701 0.31857 50.68 4.434 40.22 0.7936 -
2000 0.0860 6001 0.36750 71.20 6.360 73.95 1.0386 -

TRANSFERENCIA DE CALOR

Pagina 368




INSTITUTO TECNOLOGICO DE MERIDA

TNM

Hidrégeno (H;)

Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°C) (p, kg/m*) (CpJ/kg — K) térmica (ax10°%,m?/s) (ux10%,kg/m.s) cinemética de expansion
(k, W /m.K) (vx105, kg/m.s) Prandtl, volumétrica

P (Bx10*%,1/K)
-50 0.11010 12635 0.1404 10.09 0.7293 6.624 0.6562 -
0 0.08995 13920 0.1652 13.19 0.8391 9.329 0.7071 -
50 0.07603 14349 0.1881 17.24 0.9427 12.40 0.7191
100 0.06584 14473 0.2095 21.99 1.041 15.82 0.7196
150 0.05806 14492 0.2296 27.29 1.136 19.57 0.7174 -
200 0.05193 14482 0.2486 33.06 1.228 23.65 0.7155 -
300 0.04287 14481 0.2843 45.80 1.403 32.74 0.7149
400 0.03650 14540 0.3180 59.92 1.570 43.02 0.7179 -
500 0.03178 14653 0.3509 75.35 1.730 54.43 0.7224 -
1000 0.01930 15577 0.5206 173.2 2.455 127.2 0.7345 -
1500 0.01386 16553 0.6581 286.9 3.099 223.7 0.7795 -
2000 0.01081 17400 0.5480 2914 3.690 341.4 1.1717 -
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TNM

Nitrégeno (N,)

Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°C) (p, kg/m*) (CpJ/kg — K) térmica (ax10°%,m?/s) (ux10%,kg/m.s) cinemética de expansion
(k, W /m.K) (vx105, kg/m.s) Prandtl, volumétrica

P (Bx10*%,1/K)
-50 1.5299 957.3 0.02001 1.366 1.390 0.9091 0.6655 -
0 1.2498 1035 0.02384 1.843 1.640 1.312 0.7121 -
50 1.0564 1042 0.02746 2.494 1.874 1.774 0.7114
100 0.9149 1041 0.03090 3.244 2.094 2.289 0.7056 -
150 0.8068 1043 0.03416 4.058 2.300 2.851 0.7025 -
200 0.7215 1050 0.03727 4.921 2.494 3.457 0.7025
300 0.5956 1070 0.04309 6.758 2.849 4.783 0.7078 -
400 0.5072 1095 0.04848 8.727 3.166 6.242 0.7153 -
500 0.4416 1120 0.05358 10.83 3.451 7.816 0.7215 -
1000 0.2681 1213 0.07938 24.40 4.594 17.13 0.7022
1500 0.1925 1266 0.11793 48.39 5.562 28.89 0.5969 -
2000 0.1502 1297 0.18590 95.43 6.426 42.78 0.4483 -
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Oxigeno (0,)

Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°C) (p, kg/m*) (CpJ/kg — K) térmica (ax10°%,m?/s) (ux10%,kg/m.s) cinemética de expansion
(k, W /m.K) (vx105, kg/m.s) Prandtl, volumétrica

P (Bx10*%,1/K)
-50 1.7475 984.4 0.02067 1.201 1.616 0.9246 0.7694 -
0 1.4277 928.7 0.02472 1.865 1.916 1.342 0.7198 -
50 1.2068 921.7 0.02867 12.577 2.194 1.818 0.7053
100 1.0451 931.8 0.03254 3-342 2.451 2.346 0.7019
150 0.9216 947.6 0.03637 4.164 2.694 2.923 0.7019 -
200 0.8242 964.7 0.04014 5.048 2.923 3.546 0.7025
300 0.6804 997.1 0.04751 7.003 3.350 4.923 0.7030 -
400 0.5793 1025 0.05463 9.204 3.744 6.463 0.7023 -
500 0.5044 1048 0.06148 11.63 4.114 8.156 0.7010 -
1000 0.3063 1121 0.09198 26.78 5.732 18.71 0.6986 -
1500 0.2199 1165 0.11901 46.43 7.133 32.43 0.6985 -
2000 0.1716 1201 0.14705 71.39 8.417 49.07 0.6873 -
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Vapor de agua (H,0)

Temperatura Densidad Calor especifico Conductividad Difusividad térmica Viscosidad dinamica Viscosidad Numero Coeficiente de
(T,°C) (p, kg/m*) (CpJ/kg — K) térmica (ax10°%,m?/s) (ux10%,kg/m.s) cinemética de expansion
(k, W /m.K) (vx105, kg/m.s) Prandtl, volumétrica

P (Bx10*%,1/K)
-50 0.9839 1892 0.01353 0.7271 0.7187 0.7305 1.0047 -
0 0.8038 1874 0.01673 1.110 0.8956 1.114 1.0033 -
50 0.6794 1874 0.02032 1.596 1.078 1.587 0.9944 -
100 0.5884 1887 0.02429 2.187 1.265 2.150 0.9830 -
150 0.5189 1908 0.02861 2.890 1.456 2.806 0.9712 -
200 0.4640 1935 0.03326 3.705 1.650 3.556 0.9599 -
300 0.3821 1997 0.04345 5.680 2.045 5.340 0.9401 -
400 0.3262 2066 0.05467 8.114 2.446 7.498 0.9240 -
500 0.2840 2137 0.06677 11.00 2.847 10.02 0.9108 -
1000 0.1725 2471 0.13623 31.96 4.762 27.61 0.8639
1500 0.1238 2736 0.21301 62.88 6.411 51.77 0.8233 -
2000 0.0966 2928 103.2 7.808 80.84 0.7833 -

Nota: Para los gases ideales, el calor especifico, la conductividad térmica y el nimero de Prandtl son independientes de la presidn. La densidad, la difusividad térmica y la viscosidad cinematica (en
atm) diferente de 1 atm se determinan al multiplicar los valores de la densidad a la temperatura dada por la presion y al dividir la viscosidad dinamica y la difusividad térmica entre la presion.
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