Operaciones de Transferencia I IQ46A
Expresiones utilizadas en el cálculo de la transferencia de calor por conducción y convección.

1. Conducción

Esta forma de transferencia de calor se debe al movimiento molecular de zonas con mayor temperatura hacia otras de menor temperatura, lo que provoca que se traslade energía a las moléculas con menor movimiento. Recordemos que la temperatura es una medida de la actividad (movimiento) molecular. Luego, el calor fluye desde zona más caliente a la más fría, y se puede transmitir a través de sólidos, líquidos y gases.

La cantidad de calor transmitida por conducción está dada por la Ley de Fourier:
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Notemos que se habla de conducción en estado estacionario cuando la temperatura en cualquier punto del cuerpo no cambia en el tiempo (cte.) y la transferencia de calor también es constante. Luego:
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Además, A es un área que puede cambiar si depende de la distancia (dx), por lo que se debe usar una media adecuada (Am). En el caso de una sección normal constante (ej: paredes), Am = A.

1.1 Coeficiente de Conducción

En la conducción existe el coeficiente k, coeficiente de conductividad térmica, que indica la cantidad de calor (kcal, BTU) que se transfiere por unidad de tiempo (seg, min) por grado de temperatura (ºC, ºF) por unidad de longitud (m, cm)

A mayor k, mejor conducción (menor resistencia) tendrá el material o cuerpo para transferir calor. Los metales tienen altos k, mientras en general los plásticos presentan bajos k.

1.2 Conducción en Cilindros

Considerando un cilindro de largo L y de radio interno r1 y radio externo r2, se tiene la siguiente ecuación:
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1.3 Conducción en Esferas

Considerando una esfera hueca de radio interno r1 y radio externo r2, se tiene:
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1.4 Conducción a través de Varios Cuerpos 

Si se dispone de una serie de cuerpos diferentes (ej: 3), se tendrá que la cantidad de calor que se transmite a través de ellos permanece constante:

Q1=Q2=Q3=cte

Considerando T1 a la temperatura del interior de los cuerpos y T4 a la temperatura del exterior, y xi al espesor del cuerpo i, entonces:
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1.5 Conducción en Estado No Estacionario

Partiendo de la base de que:

Entrada = Salida + Acumulación

se realiza un manejo matemático de análisis dimensional de la expresión de Fourier y se llega a la relación:
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donde:
Ts = Temperatura en la superficie



T =  Temperatura final



To = Temparatura inicial
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x = posición donde se quiere obtener T, medido desde el plano central

x1= distancia máxima que tiene que recorrer el calor, medido desde el plano    central hasta la superficie

x/x1 : Módulo de posición
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: Número de Biot (h : coeficiente superficial de transferencia de calor, k : conductividad térmica)

Ej: Caso de transferencia en cuerpos de alta conductividad térmica: En este caso, la resistencia interna (en el cuerpo) es despreciable frente a la resistencia externa, la relación anterior queda:
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donde Ta = temperatura del medio ambiente

Esto se cumple cuando:   Bi < 0,1

2. Convección sin cambio de fase

La segunda forma de transferencia de calor es el de la convección, que se realiza mediante el movimiento de un fluido, que capta o cede energía de o a un cuerpo, dependiendo si el cuerpo esta con mayor o menor temperatura.

Fue Newton quien indicó la forma de la transferencia a través de la ecuación, definiendo el calor transmitido desde la superficie de un sólido a un fluido en movimiento:
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donde Ts = Temperatura de la superficie del cuerpo – sólido – 


 T  = Temperatura del fluido


 h = Coeficiente de transferencia de calor por convección (ej: [kcal/h·m2·ºC])

2.1 Convección Natural

El movimiento del fluido se debe a diferencias de densidades presentes en él, como resultado de diferencias de temperaturas.

2.1.1 Números Adimensionales

· Número de Prandtl : 
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 (relaciona las propiedades de viscosidad y conductividad térmica del fluido)
· Número de Grashof : 
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 (relaciona fuerzas de rozamiento, inercia y flotación debidas a diferencias de densidades entre distintos puntos del fluido no isotérmico)
· Número de Nusselt : 
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 (relaciona la transferencia de calor por convección y la por conducción)
donde ( = viscosidad


Cp = capacidad calorífica


( = densidad


L = longitud de la superficie


g = aceleración de gravedad


( = coeficiente de expansión térmica


( = viscosidad cinemática

· En general: Nu = f (Gr,Pr)
2.1.2 Correlaciones

Pared Vertical a un fluido:
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  (si Gr·Pr < 104)
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  (si 104 <= Gr·Pr <= 109)
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Las propiedades del fluido se calculan a la temperatura: 
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Placas Horizontales

Para flujo turbulento (2·107 < Gr·Pr < 3·1010)
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Para flujo laminar (105 < Gr·Pr < 2·107)
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Esferas

Considerando esfera de diámetro D:
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  (fluido sin movimiento)

Cilindros

Considerando un cilindro horizontal de diámetro externo Do:
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(para 104< Gr·Pr <109)

Si Gr·Pr > 109 entonces: 
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Si Gr·Pr < 104 entonces: 
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Transferencia desde un Cuerpo Caliente al Aire

Para un rango de temperaturas, las medidas (propiedades) del aire involucradas en los números adimensionales casi no varían. Luego se tienen correlaciones más simples.

1. Planos y Cilindros Verticales:

Para 109<Gr·Pr<1012 : h = 1,127((T)1/3
Para 104<Gr·Pr<109 : h = 1,127((T/L)1/4

2. Cilindros Horizontales:

Para 109<Gr·Pr<1012 : h = 1,06768((T)1/3
Para 103<Gr·Pr<109 : h = 1,133((T/Do)1/4
Transferencia en Espacio Limitado

En estos casos se desarrolla tanto una transferencia por conducción como por convección. Supongamos 2 caras o superficies a temperaturas T1>T2. Luego se tiene que:

Qc = h A (T2-T1)

Si la distancia entre las superficies (x) es pequeña, se tendrá sólo conducción:

Qk = k A ((T2-T1)/x)

Obtenemos el número de Nusselt : Nu = (h · x / k) = Qc / Qk 

Si el número de Grashof < 2·103  →  h = k / x

1. Espacios Verticales:

· Para 103<Gr·Pr<2·104 : 
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donde L: largo de superficies

· Para 2·104<Gr·Pr<11·106 (turbulento) : 
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2. Espacios Horizontales:

· Laminar (104<Gr<105) : Nu = 0,195·Gr1/4
· Turbulento (105<Gr) : Nu = 0,068·Gr1/3
2.2 Convección Forzada

Esta transferencia de calor se debe al movimiento de un fluido, movimiento provocado por medio de una bomba, agitador, compresor o ventilador. Lógicamente, la magnitud de la transferencia de calor es mayor que la de la convección natural.

Físicamente lo que sucede sobre la superficie del cuerpo por donde pasa el fluido, es la generación de una capa o película de fluido, ya que en la vecindad de la superficie desaparecen las corrientes. La transferencia se da entonces por conducción a través de la capa de espesor x:
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Como en general este espesor no es conocido, la ecuación queda:
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donde h: coeficiente de película de transferencia de calor con unidades de [kcal/m2·h·ºC] y depende del movimiento.

2.2.1 Números Adimensionales

· Nusselt: Nu = h·D / k

· Stanton: St = h / ((·V·Cp) = Nu / Re·Pr

· Reynolds: Re = D·V·( / (
· Prandtl: Pr = Cp·( / k

· Grashof: Gr = ((·g·(2·L3·(T) / (2
· Condensación: Co = (g·D3·(·(T) / ((2·Cp)

· Peclet: Pe = (D·V·(·Cp) / k

· Graetz: Gr = ((·Cp) / (k·L)

2.2.2 Correlaciones

a) Fluidos en interior de tubos

· Flujo Laminar:  
[image: image33.wmf]14

,

0

3

1

2

÷

÷

ø

ö

ç

ç

è

æ

÷

÷

ø

ö

ç

ç

è

æ

=

s

p

kL

WC

Nu

m

m

, donde
W = kg/hr

L = Longitud [m]

(s = viscosidad a la temperatura de pared

( = viscosidad a la temperatura media del fluido

Dentro de flujo laminar, para fluidos poco viscosos o cuando T es grande:
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donde:  
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· Régimen de Transición (2100 < Re < 10000):
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(todas las propiedades del fluido se toman a la temperatura media de él)

· Flujo Turbulento (Re > 10000):
Calentamiento: Nu = 0,023·Re0,8·Pr0,4
Enfriamiento:  Nu = 0,023·Re0,8·Pr0,3
En gases (Pr = 0,7) : Nu = 0,021·Re0,8
Fluidos viscosos: Nu = 0,023·Re0,8·Pr0,33·((/(s)0.14
Además en general para fluidos donde 2300 < Re < 5x106 se puede utilizar cuando las paredes son suaves:

[image: image37.png](f/8) (Rep — 1000) Pr

NuD =

1+12.7\§‘)‘,8(P 25 1)



[image: image38.png]1
(1.821og,,Rep — 1.64)°




o bien para paredes rugosas:

[image: image39.png](f/8) Rep Pr
Nup =

5848
8 (4.5Re2?Pr — 5.48)



[image: image40.png]



donde ( es la rugosidad en (m.

Metales fundidos: h = 7,0 + 0,025·Pe0,8
Para agua: 
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, donde

T: Temperatura [ºC]

h: [kcal/h·m2·ºC]

u: Velocidad [m/s]

D: diámetro [cm]

b) Fluidos por el Exterior de Tubos

Para flujo normal sobre cilindros se tiene en general:
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Si viaja en dirección normal a un tubo circular, se tiene:
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que de la siguiente tabla se obtienen los valores de b y n.

	Re
	n
	b

	1 a  4
	0,33
	0,891

	4 a 40
	0,385
	0,821

	40 a 4000
	0,466
	0,615

	4000 a 40000
	0,618
	0,174

	4·104 a 2,5·105
	0,805
	0,0239


Recordemos que las propiedades del fluido se obtienen a la temperatura:

Tf = (T + Ts) / 2

Para líquidos que se mueven en el espacio anular de dos tubos concéntricos, se emplea la expresión de Davis:
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c) Flujo sobre una Esfera

Para Re < 325 : 
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Para 325 < Re < 70000 : 
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d) Bancos de tubos

Se  define :
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Y se utilizan dos esquemas de arreglo de tubos como se aprecia en la figura:

[image: image48.png]



donde observamos además las dimensiones características del sistema: D, diámetro de los tubos; SL, separación de los tubos en la dirección del flujo; ST, separación de los tubos en la dirección normal al flujo. 

La correlación general a utilizar en este caso es:
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(w denota que las propiedades se evalúan a la temperatura de la pared).

La función fn(ReD) depende del valor de ReD y del alineamiento de los tubos:
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Además si la dirección de flujo forma un ángulo distinto de 90º con el arreglo de tubos se debe corregir el valor de h de acuerdo con la siguiente figura.
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3. Convección con cambio de fase

3.1
Condensación de vapores

a)
Condensación en tubos Verticales
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para esta expresión se tiene que:

h
:
Coeficiente de convección

kf
: 
Conductividad del líquido condensado

(f
:
Densidad del líquido condensado

g
:
aceleración de gravedad

(
:
Calor latente de condensación

(TO
:
Th – Tw, diferencia de temperatura a través de la película de líquido



donde Th es la temperatura de saturación del vapor que condensa y 

Tw de la pared.

L
:
Longitud de los tubos

(f
:
Viscosidad del líquido condensado

Las propiedades del líquido condensado se evalúan a la temperatura del film Tf que se puede calcular con la siguiente expresión:
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b)
Condensación en tubos Horizontales
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para un tubo



[image: image58.wmf]4
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para un banco de tubos

en estas expresiones los parámetros tienen el mismo sentido que en la parte a), y además se tiene:

DO
:
Diámetro exterior del tubo

N
:
Número de tubos del haz

Ebullición de líquidos
a)
Pequeñas diferencias de temperatura – Convección natural

Cuando la ebullición se desarrolla con pequeñas diferencias de temperatura ((T < 10ºC) el coeficiente de transferencia de calor es muy similar al alcanzado en procesos de convección natural, por lo tanto en general se puede utilizar:
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donde se consideran las propiedades del fluido a la temperatura de ebullición.

b)
Altas diferencias de temperatura – ebullición de película

Cuando se utilizan altas diferencias de temperatura se desarrolla sobre la superficie de ebullición una película de vapor, y serán las condiciones de este film las que determinarán el proceso. En el caso de tubos horizontales el coeficiente de transferencia de calor se puede determinar a partir de la siguiente expresión:
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en esta expresión se tiene:

hO
:
Coeficiente de transmisión de calor

(V
:
Viscosidad del vapor

(T
:
Caída de temperatura a través de la película de vapor

kV
:
Conductividad térmica del vapor

(L, (V
:
Densidades del líquido y el vapor

DO
:
Diámetro exterior de los tubos

Además (’ es el calor de vaporización medio,
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donde ( es el calor de vaporización y Cp es el calor específico, ambos evaluados a la temperatura del fluido.

Finalmente se define (C como una longitud de onda característica y se calcula como:
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en donde gC/g es aproximadamente 1 lb/lbf y ( es la tensión interfacial entre el líquido y el fluido.

Resumen

Números adimensionales:

Reynolds:
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Prandtl:


[image: image64.wmf]k

c

N

P

m

=

Pr


Nusselt:
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Stanton:
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Peclet:
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Graetz:
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Grashof:
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Fourier:
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Nomenclatura:

D
:
Diámetro (m)

G
:
Velocidad másica (kg / m2 s)

(
:
Viscosidad absoluta (kg / m s)

cP
:
Calor específico a presión constante ( J / g ºC)

k
:
Conductividad calorífica (W / m ºC)

h
:
Coeficiente individual de transmisión de calor (W / m2 ºC)

(
:
Densidad (kg / m3)


[image: image71.wmf]V


:
Velocidad volumétrica media del flujo ( m / s)
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m


:
Velocidad de flujo másica ( kg / h)

L
: 
Longitud (m)

g
:
Aceleración de gravedad (9.8 m / s2)

(
:
Coeficiente de expansión volumétrica (1 / K)

(T
:
Caída de temperatura (ºC)

CONVECCIÓN NATURAL
Expresión General:
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donde las propiedades del fluido se evalúan a tf = (tS + t’) / 2 y los coeficientes a y m se obtienes de la siguiente tabla:

	Configuración
	Y = NGrNPr
	a
	m
	b, aire a 70ºF
	b, agua a 70ºF
	b, líquido orgánico a 70ºF

	Superficies verticales
	< 104
	1.36
	0.20
	
	
	

	L= Dimensión vertical < 3 pies
	104 < Y < 109
	0.59
	0.25
	0.28
	26
	12

	
	> 109
	0.13
	0.33
	0.18
	
	

	Cilindro horizontal
	< 10-5
	0.49
	0.00
	
	
	

	L = Diámetro < 8 pulgadas
	10-5 < Y < 10-3
	0.71
	0.04
	
	
	

	
	10-3 < Y < 1
	1.09
	0.10
	
	
	

	
	1 < Y < 104
	1.09
	0.20
	
	
	

	
	104 < Y < 109
	0.53
	0.25
	0.27
	
	

	
	> 109
	0.13
	0.33
	0.18
	
	

	Superficie plana horizontal FU
	105 < Y < 2x107
	0.54
	0.25
	0.38
	
	

	FU
	2x107<Y<3x1010
	0.14
	0.33
	
	
	

	FD
	3x105<Y<3x1010
	0.27
	0.25
	0.18
	
	


FU : cara hacia arriba
FD: cara hacia abajo

Para cilindros y placas verticales: si
1 < NPr < 40

Si NGr > 109 
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Si NGr < 109
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Ecuaciones Simplificadas:






h = b ((T)m L3m-1
donde b y m se obtienen de la tabla anterior.

CONVECCIÓN FORZADA
Flujo laminar
NRe < 2100 (utilizando De = 4 x Area / Perímetro)

Tubos circulares:


NGz < 100
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NGz > 100
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Estas expresiones también se pueden usar con conductos no circulares, utilizando el diámetro equivalente De.

Anillos:
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Placas paralelas y conductos rectangulares:
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Cuerpos sumergidos:
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	Configuración
	Longitud caracteristica
	NRe
	NPr
	Cr
	m

	Placa plana paralela al flujo
	Longitud de la placa
	10 a 3x
	> 0.6
	0.6480
	0.500

	Ejes del cilindro circular, perpendiculares al flujo
	Diámetro del cilindro
	1 – 4
	
	0.9890
	0.330

	
	
	4 – 40
	
	0.9110
	0.385

	
	
	40 – 4000
	> 0.6
	0.6830
	0.466

	
	
	4x103 – 4x104
	
	0.1930
	0.618

	
	
	4x104 – 2,5x105
	
	0.0266
	0.805

	Cilindro no circular, eje
	Cuadrado, 

diámetro corto
	5x103  - 105
	
	0.1040
	0.675

	Perpendicular al flujo, caracteristica
	Cuadrado, 

diámetro corto
	5x103  - 105
	
	0.2500
	0.588

	Longitud perpendicular al flujo
	Hexágono, 

diámetro corto
	5x103  - 105
	> 0.6
	0.1550
	0.638

	
	Hexágono, 

diámetro largo
	5x103  - 2x104
	
	0.1620
	0.638

	
	
	2x104  - 105
	
	0.0391
	0.792

	Esfera*
	Diámetro
	1 – 7x104
	0.6 - 400
	0.8000
	0.500


*Reemplazar NNu por NNu – 2.0 en la ecuación.

REGIÓN DE TRANSICIÓN
2100 < NRe < 10000
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Problemas

P1) Se desea calentar una solución de 8000 [kg/hr] utilizando un intercambiador de calor de doble tubo simple, en donde por el tubo interior fluye la solución y por el tubo exterior circula vapor sobrecalentado. El largo de los tubos es de 12,3 [m].

Calcule el coeficiente de transferencia de calor por el interior del tubo

Relación de interés: 
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Características de los tubos:

Tubo Interior: Di = 2,067´´




 De = 2,375´´




 e = 0,154´´

Tubo Exterior: Di = 3,548´´



 
 De = 4´´



  
e = 0,237´´

Conductividad Térmica (k) = 14 [kcal/m·hr·ºC]

Viscosidad de la solución = 1,483 [kg/m·hr]

Cp (solución) = 1 [kcal/kg·ºC]

Solución

Se tiene que: Res = (4·
[image: image84.wmf]s

m

&

)/((·Di ·(s) = 132930,9 > 2100     → Turbulento

Prs = (s·Cps / k = 2,58       →  0,7< Prs < 17000

Por lo anterior, y cumpliéndose que L/Di > 60, se puede ocupar la relación:
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Luego: Nu = 396,2

Pero: Nu = h·Di / k

Despejando h se obtiene que: h = 4401,1 [kcal/hr·m2·ºC]

P2) Para calcular las pérdidas de calor convectivas de una persona se puede considerar ésta como si fuera un cilindro de 0,3 m de diámetro y 1,8 m de altura con una temperatura superficial de 24 ºC. Calcule la pérdida de calor del cuerpo mientras esta persona está sometida a un viento de 15 m/s cuya temperatura es -5 ºC.
Datos:

Tabla. Propiedades termofísicas del aire a presión atmosférica.
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Solución
Despreciando las pérdidas convectivas en la parte superior e inferior del cilindro se

tendrán que calcular las pérdidas de calor por convección en un cilindro sometido a un flujo cruzado. Empleando la correlación de Zhukauskas suministrada en el enunciado se obtiene el coeficiente de convección promedio, h .

En primer lugar, se calculan las propiedades del aire a partir de los datos de la Tabla.

T( = 268 K:  = 13,042·10-6 m2/s; k = 0,02374 W/m·K; Pr = 0,71532.

Ts = 297 K: Prs = 0,7078.

A continuación, se calcula el número de Reynolds:
[image: image87.png]Rep=——=—"""_=
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Con este valor se calculan los valores de los coeficientes C y m en la tabla adjunta:

C = 0,076 y m = 0,7.

Sustituyendo en la expresión de la correlación de Zhukauskas:
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La pérdida de calor vendrá dada por la expresión:
[image: image90.png]G=TA (1, =T.) =40 D [T, = T.) = 1.968 W




P3) Para el calentamiento de 30 l/hr de agua desde 20ºC hasta 80ºC se hace pasar por el interior de un tubo de hierro horizontal de ¾” en cuyo exterior se condensa vapor de agua saturado a 6 atm. Calcúlese la longitud requerida del tubo para realizar el calentamiento.
Solución
Calculamos en primer lugar el coeficiente de convección pared del tubo – agua, tomando las propiedades del agua a la temperatura media entre 20ºC y 80ºC. Para esta temperatura (50ºC) evaluamos las propiedades del agua utilizando una tabla, obteniendo:

( = 5,47 x 10-4 Pa s

( = 988,05 kg/m3
k = 0,644 W/(m K)

Cp = 4,18 kJ/(kg K)

Para la tubería se tiene que (según tablas):

D0 = 2,69 x 10-2 m

DI = 2,09 x 10-2 m (promedio de dos tipos)

Luego la sección transversal interna (por donde se mueva el agua es):

Si= 3,14159 x (1,045 x 10-2)2 = 3,43 x 10-4 m2
El flujo de agua es 36 l/min, es decir 6,0 x 10-4 m3/s

Calculamos:
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De acuerdo a NRe es flujo turbulento (>10000) y para calentamiento al interior de tubos utilizamos:
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(debe notarse que este es un valor promedio a considerar, un cálculo más riguroso debe considerar el valor de h para cada temperatura del fluido entro 20ºC y 80ºC)

Para el tubo de acero consideramos el coeficiente de conducción como 230 kJ/(m hr K).

El vapor saturado a 6 atm (5.89 bar) tiene una temperatura de 158,1 ºC.

Para calcular el coeficiente de convección por condensación debemos conocer la temperatura del tubo (pared) y como es desconocida debemos realizar un cálculo iterativo.

Para la primera iteración suponemos que TO=100ºC
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y evaluamos las propiedades del film líquido a esta temperatura

kf = 0,682 W/(m K)

(f = 947,5 kg/m3
g = 9,8 m/s2
( = 2217,3 kJ/kg

(TO = 58,1 K

DO = 0,0269 m

(f = 2,44 x 10-4 Pa s


[image: image96.wmf]4

1

2

3

13

,

1

÷

÷

ø

ö

ç

ç

è

æ

D

=

f

O

O

f

f

D

T

g

k

x

h

m

l

r


para mantener la integridad de unidades en esta expresión la conductividad debe expresarse en kW /(m K).

Y se obtiene h = 45939 kJ/(m2 hr K) 

Para evaluar si la temperatura supuesta es correcta, debemos comparar la transferencia de calor que se produce en las distintas resistencias a la transferencia de calor que existen en el sistema.

Rconvección = 1/hi = 3,29 x 10-5
Rconducción = Di/Dln*(xw/kw = 1,15 x 10-5
Rcondensación = Di/DO*1/hO = 1,69 x 10-5
Y se debe cumplir que la conducción y convección deben igualarse a la condensación, es decir:
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para el lado izquierdo:
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para el lado derecho:
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como el valor es distinto el valor supuesto era incorrecto. Para la segunda iteración observamos que es necesario que el valor del lado izquierdo debe bajar y el otro aumentar, para lo cual se debe suponer un valor de TO mayor. Usaremos una temperatura de 133ºC.
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y evaluamos las propiedades del film líquido a esta temperatura

kf = 0,683 W/(m K)

(f = 926,8 kg/m3
g = 9,8 m/s2
( = 2146,4 kJ/kg

(TO = 43,3 K

DO = 0,0269 m

(f = 1,98 x 10-4 Pa s
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para mantener la integridad de unidades en esta expresión la conductividad debe expresarse en kW /(m K).

Y se obtiene h = 58649 kJ/(m2 hr K) 

Y se obtine:

qcondensacion = 1,89 x 106 kJ/(m2 hr)
qconvección-conducción = 1,87 x 106 kJ/(m2 hr)

por lo cual la temperatura supuesta resulto correcta. 

Consideramos en valor promedio de los calores transmitidos 

q = 1,88 x 106 kJ/(m2 hr)

Como sabemos además que para calentar agua se requiere un calor total de:
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y por otro lado el área externa del tubo es:
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se obtiene L = 3,35 m
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