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PREFACIO

; Cuales son las regularidades fundamentales de los fendmenos de la trans-
misién del calor? ;Cémo funciona el mecanismo y la metodologia de los
procesos de intercambio térmico? ;Qué recomendaciones se deben utilizar
en los calculos practicos? Las respuestas a estos interrogantes las presenta
el contenido de este libro. El objetivo que persigue este texto, es el expo-
ner los complicados fendmenos de la termotransferencia en la forma mas
simple y clara posible, conservando la imprescindible seriedad cientifica.

La exposicién del material estd ordenada de acuerdo al aumento de
la complejidad de los procesos examinados para facilitar su asimilacion
por el lector. Asi, por ejemplo, los procesos complicados de la termotrans-
ferencia se exponen después de explicar las formas elementales de inter-
cambio térmico. Los problemas de hidromecanica se explican cuando la
exposicién de algunos problemas del intercambio de calor por conveccion
lo requiere. En este libro de texto se examinan las tesis fundamentales
de la teoria de la similitud y su aplicacién en el estudio de los procesos
de la transmisién de calor. Al final de cada tema se dan ejemplos nume-
ricos que muestran las resoluciones de los problemas més caracteristicos.

F'n general la obra presente sigue conservando el estilo, la estructura
v ¢l caricter propios del célebre manual “Fundamentos de la termotrans-
ferencia” del académico M. A. Mijéev (1902—1970) cuya tltima edicién
wilié a la luz el afio 1956. En su texto M. A. Mijéev generalizé la experien-
¢1n de muchos afios de ensefianza del curso de termotransferencia en los
centros docentes superiores, en donde analizé los resultados de los trabajos
(edricos y experimentales mas importantes en el campo de la teoria del
imtercambio y simulacion térmicos.

I.a edicion del presente libro se dedica a su memoria.

I. Mijeeva




INTRODUCCION

La termotransferencia forma parte integral de la teoria general del calor,
sus cimientos los puso a mediados del siglo XVIII M. V. Lomondsov,
quien ided la teoria mecanica del calor y las bases del principio de la con-
servacion y la transformacién de la materia y la energia. Con el desarrollo
ulterior de la teoria del calor se perfeccionaron sus postulados generales.
En el siglo XIX la atencién principal se dedicé a los problemas de la trans-
formacién del calor en trabajo. A la par con el desarrollo de la técnica y
con el aumento de la potencia en los conjuntos separados de diferentes
dispositivos y maquinas térmicos crecié el papel de los procesos de la
transferencia calorifica. Enla segunda mitad del siglo XIX los cientificos
e ingenieros comenzaron a prestarles mucho mas atencién a los procesos
del intercambio térmico. La literatura de aquella época tiene muchas
obras dedicadas a los problemas de propagacion y transferencia de calor,
y algunas de éstas conservan su valor hasta nuestros dias. Precisamente
en estos afios se publicé, por ejemplo, el trabajo de O. Reynolds ““Teoria
hidrodinamica del intercambio térmico” (1874 ), en el que se establece
la relacién entre los procesos de transferencia de calor y la cantidad de
movimiento.

La teoria del calor se formé definitivamente como una asignatura
cientifica independiente sélo a principios del siglo XX. Hoy dia la teoria
de la termotransferencia junto con la termodindmica técnica representan
los fundamentos teéricos de la termotecnia.

En el desarrollo de la teoria de termotransferencia, a la par con inves-
tigadores extranjeros los cientificos rusos han hecho grandes aportes y
aun en nuestros dias sus trabajos conservan su importancia. El estudio
de los problemas del intercambio térmico lo encabezd en la URSS, desde
los afios 20, el académico M. V. Kirpichiov, quien le dio un nuevo sentido:
el de ingenieria fisica.

La ingenieria fisica elabord vias originales para abordar la investigacion
de la esencia de los procesos operantes y el funcionamiento de los aparatos
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téz-rrm'cos en conjunto. Esto permitié resolver con plena argumentacio
cientifica muchos problemas de ingenieria. Simultaneamente se elabo i
la mp}odologia general de investigaciones y la del tratamiento er:: .
lizacién de datos experimentales. Todos los datos del intercambic): i%%r )
acumul'ados fueron revisados, precisados y arreglados dentro de un sis:mm
determinado. En la Unién Soviética tuvo gran desarrollo la teoria dzn}a
semejanza, que por su esencia es la teoria del experimento. Basind :
en ésta se clabpro la teoria de la simulacién térmica de dispositi\';os t(ﬂ’:cnjo’:c::;ss\e
Las investigaciones muestran que la termotransferencia es un roceso
comghgado. Para su estudio se separa el proceso en los fenémenos sﬁ"m ?SO
Se dlsthguen tres procedimientos elementales de la transmisién d ples:
conveccion, conductibilidad y radiacidn térmicas. i
Se llam_a_ conductibilidad térmica a la propiedad que tienen los cuer
de transmitir el calor (o energla interna) en presencia de contacto direlf;?s
entre ésto§ (o entre sus partes) cuando poseen diferentes temperatur. so
_El fenémeno de comveccién se observa en liquidos o gases en m .
rizlento. En _este caso la transmision de calor tiene lugar simplement?l;;

: Se gama radiacién térmica al fenémeno de wansmision _de calor en
orma de ondas electromagneticas con ? a
fa_dc energia termica en radiacion ::::nggszl.e Ao U
Fn reahﬁaa [as Tormas elementales hel intercambio térmico no se hall
separadas y rara vez se encuentran en forma pura. En la mayoria d i)
una forma de intercambio térmico se acompafia con otra yPor e'e caslos
¢l intercambio de calor entre una superficie dura y un lfql.lido (ojemp =
lleva a F:abo mediante conductibilidad térmica y conveccion EE?&S) %
operan simultidneamente y todo el proceso se llama intercambi ) de pth
por conveccion o emision calorifica. \ i T
P 1“-1 l.as calderas de vapor durante el proceso de transmisién de calor
'« los gases de combustion a la superficie exterior de los tubos hervidore
toman parte a la vez todas las tres formas del intercambio térmico: 13’
onveccion, l_a cqnductibilidad y la radiacién térmicas. De la sulcor-ﬁ o
-Im'rmr ala mten'or de los tubos hervidores, el calor se transfiere apfras?'e
lr.l capa de hollin, Ia'par_ecl metalica y la capa de incrustacién por medio
| | i \fmduct:blhdad térmica. Finalmente, de la superficie interior de los
s al agua el paso de calor se realiza mediante la conductibilidad tér
wicay la conveccién. Por consiguiente, en determinadas etapas de la tr g
mision de calor, lz_as formas elementales del intercambio térmico u;:;ls-
larse en ct:qiqu:er combinacién. En los célculos practicos a veces ];s co(:l13
-.\»m_- examinar algunos procesos complicados como un conjunto integro
|,l por c;cmplp, la transmision del calor a partir de un liquido cah'ente;
- Ifll‘l.‘ll a través de la pared que los separa, se llama proceso de termo-
crencia. En el presente libro se examinan las principales regularid
alitativas y cuantitativas del transcurso tanto de los roceg Ia-
les, como de los mas complicados. by
ropamos a nuestros lectores que sus sugerencias acerca del conte-

del libro las envien a la direccién de la Editorial > i i
o ¢ ', Moscn, 1-2?8, URSS. A Esiene Mk g IR eepily




DESIGNA CIONES PRINCIPALES

R radio en m;
d, D diametro en m; ) .
.-" L’ dimensién caracteristica y longitud en m;
$ 3 3
o espesor en mj;
altura en m; A ; ! s i
I;: - superficie é;ca de superficie del intercambio térmico en m-;
f. irea de la seccién transversal en m®;
T tiempo en s; 1
t, temperatura en “C;
7% temperatura en K . o
t temperatura de la superficie en Bl
r: temperatura del fluido o del gas gg ;
: 1 n -
temperatura de la saturacion en C; Wl -
:‘is; varigcién de la temperatura del fluido en la direccion de su movi
] miento en “C; _ "
At diferencia de temperaturas entre dos medios en °C; e
AI, diferencia logaritmica media de las temperaturas entre
log» E Bics
medios en °C; i
v temperatura excesiva en e
]
Ps presion en Pa;
Ap diferencia de presiones en Pa; i
‘ i s en kg/s;
asto en masa del fluido, gas _ ‘8
f’, golumen en m?, o gasto volumétrico del fluido o del gas en m?/s;
m’ masa de la sustancia en Kg;
2
w, velocidad en m/s; A
g aceleracion de la gravedad en m/s?;
s : )
densidad en kg/m?; _ o
e densidad del fluido y del vapor, respec’tw_amente, f::ckg{?;( ;
E, 4 coeficiente térmico de dilatacion volumétrica en 1/°C, :
3

Cor i Cps

Re
Pr
Eu
Nu

calor especifico para volumen y presién constantes, respecti-
vamente, en J/(kg:-°C);

entalpia en J/kg;

calor del cambio de fase en J/kg;

coeficiente dindmico de viscosidad en Pa-s;
coeficiente cinematico de viscosidad en m?fs;

fuerza de frotamiento en Pa;

tensién superficial en N/m;

coeficiente de resistencia de rozamiento;

angulo marginal entre la paredy la superficie libre del fluido;
flujo calorifico en W;

densidad del flujo calorifico en W/m?;

densidad lineal del flujo calorifico en W/m;

potencia de la fuente interna de calor en W/m3;
coeficiente de conductibilidad térmica en W/(m-°C);
coeficiente de conductibilidad de la temperatura en m?/s:
coeficiente de traspaso del calor en W/(m2:°C);
coeficiente de transmision del calor en W/(m?-°C);
coeficiente de radiacién en W/(m2.K%);

densidad del flujo de radiacién en W/m?;

grado de radiacion integral.

NUMEROS DE SIMILITUD

wl/v, nimero de Reynolds;

Hcy/A = v/a, nimero de Prandtl;
Ap/pw?, niimero de Euler;

ol/A, nimero de Nusselt;

RePr = wi/a, nimero de Peclet:

3
gpat %, numero de Grashof;
L

GrPr = gfAt L , nimero de Rayleigh
va

= Nu/Pe = ofc, pw, nimero de Stanton;
- at(l?, nimero de Fourier;

al/2,, nimero de Biot;
ww/l, nimero de homocromaticidad.



CAPITULO 1

CONDUCTIBILIDAD TERMICA

1-1. Principal ley de la conductibilidad térmica

Si la temperatura de los diferentes puntos de un sélido, fluido o gas
inmoviles es desigual, en estos casos, seglin demuestra la experiencia, ¢l
calor se transmite es%gnténeamente de las partes del cuerEo Sue tienen
a_temperatura alta a las partes cuya temperatura es aja. kBste fenomeno
S¢ Nama conductibilidad termica. Ei mecanismo interno del fenémeno de
conductibilidad térmica se explica con la ayuda de los conceptos cinéticos
v moleculares; la transferencia de energia se realiza, en este caso, como
resultado del movimiento térmico y de la interaccién energética entre las
microparticulas (moléculas, dtomos, electrones) que componen el cuerpo
dado.

El' proceso de conductibilidad térmica estd vinculado estrechamente
on la distribucién de la temperatura dentro del cuerpo. Por eso, en su

tudio, ante todo es necesario precisar los conceptos de campo de tempe-
‘atura y gradiente de temperatura.

|. Campo de temperatura. La tem ratura, segiin se conoce, carac-
(1170 ¢l estado térmico del cuerFo y ae%ermma su ggaao dc calentamiento.
M

1o que el estado térmico de las distintas partes del cuerpo, durante
proceso de la conductibilidad térmica, es diferente, resulta que en el

» peneral la temperatura ¢ es funcién de las coordenadas X, y,zy del
po 7, es decir,

[(x, ¥, 2, 7). (a)

tl conjunto de valores de la temperatura para todos los puntos del
pacio en un instante dado se llama campo de temperatura. La ecuacion
fepresenta la expresién matematica de este campo. Al mismo tiempo,

' lemperatura varia con el tiempo, el campo se denomina inestable
Wlacionario), y si no varia, estable (estacionario). La temperatura

¢ode ser funcién de una, dos o tres coordenadas. En correspondencia

10 también el campo de temperatura se puede llamar uni-, bi-, y
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tridimensional. La ecuacién del campo de temperatura estacionario uni-
dimensional tiene forma méas simple:
(b)

t =Hx)

2. Gradiente de temperatura. Cualquier guc_sca el campo de tem-

iempre tiene puntos de 1gual temperatura. El [ugar
untos forma la superficie 1SOI¢ ;
un mismo punto del espacio no puede aber dos temperaturas diferentes,
las superficies isotérmicas no se ¢ i: todas ellas o bien se cierran
on S| mismas o bien se terminan en los limites del cuerpo. Por consiguiente,
la variacion de la temperatura en el cuerpo se observa solamente en las
direcciones que cruzan las superficies ‘isotérmicas (por ejemplo, la direc-
cién x, fig. 1-1). En este caso la mas intensa variacién de la temperatura se
obtiene en la direccién de la normal » a la superficie isotérmica. El limite
de la razén que determina la variacién de la temperatura At, en funcién
de la distancia entre las isotermas siguiendo la normal An, se llama gra-
diente de temperatura y se designa mediante uno de los simbolos siguientes:

lim (At]/An) .0 = 0t/0n = grad t = At. (©

El gradiente de temperatura es un vector orientado la normal a la super-
ficie isotérmica en el sentido del aumento de la temperatura, °Clm.

Fig. 1-1. Para determinar Fig. 1-2. Ley de Fourier

el gradiente de temperatura

3. Flujo calorifico. El calor se propaga espontaneamente solo a lo
largo de la direccién en que decrece la temperatura. La cantidad de calor
da a través de cualquier superficie isotérmica por unidad de

Wo calorifico O. 110 CAlOrINco rerer
alla en la superficie isotérmica, se conoce

como densidad del flujo calorifico q. La densidad del flujo calorifico es un
vector cuyo sentido coincide con el de propagacion del calor en un punto
dado y es contrario al sentido del vector del gradiente de temperatura
(fig. 1-2).

4. Ley de Fourier.
térmica en los sélidos Fo
tales, que la cantidad de
de temperatura, al tiempo
larmente a la direccion de propagacion

empo s
unidad de superficie que s€

Durante el estudio del proceso de conductibilidad
urier determind, por consideraciones experimen-
calor transmitida es proporcional al descenso
y al area de la seccién orientada perpendicu-
del calor. Si la cantidad del calor
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transmitido se refiere a una unidad del & 10
1 rea de la seccién por unidad d
tiempo, entonces la dependencia establecida se puede es]z:')ibir: :

q=— .
q grad ¢ (1-1)

La ecuacién (1-1) es expresién matematic inci
Cua (1-1) a de la principal le
;:;)Snc_iu:ut:_mdqd térmica, la ley de Fourier. Esta ley esl,) la bl:xse dz :j;dz:.:
investigaciones tedricas y experiment i
ol y experimentales de los procesos de conducti-
o 1(51 foeﬁciente d_e, conductibilidad térmica. El factor de proporciona-
Il: x;resaerllalapeg.llﬁcaoré (‘!'-1_) sedllalrna coeficiente de conductibilidad térmica
ropiedad fisica de la sustanci i dad
g e st ] ia y caracteriza su capacidad

A:_li_ Q

grad s i FrAtfl - (d)

El valor del coeficiente de conductibilidad térmica representa la cantidad
de calor que pasa por unidad de tiempo a través de una unidad de s -
ficie situada en la superficie isotérmica, cuando el gradiente d .
tura es igualala unidad. %

. Para diferentes sustancias el coeficiente de conductibilidad térmica 4
es distinto, y en general dicho coeficiente depende de la estructura d:z i
clfzd, humedad, presion y temperatura de cada substancia Po’r togl-
esto, tomado en conjunto, se dificulta la determinacién de un' valor ¢ -
ccto para el coeficiente de conductibilidad térmica. Por eso, en casoordr-
realizar calculos de suma importancia, hay que determinar ‘el valo di
uncﬁm_eute c]e conductibilidad térmica mediante un estudio es eciaf de]
material aplicado. Pero generalmente en los célculos técnicos clpval del
t[‘puﬁmente de conductibilidad térmica se toma de las tablas de coﬁsﬂ:ltz
1nl est(e caso hay que preocuparse s6lo de que las caracteristicas fisicas:
del material (su estructura, densidad, humedad, temperatura, presid
sean las que se especifican en la tabla. Puesto que la temperatu;a I:ie éll?fn)
rentes partes del cuerpo es distinta, durante la propagacién del calo e
primer término es necesario conocer la dependencia entre el cocﬁc? etn
de conductibilidad térmica y la temperatura. Para una gran cantid c.lmdc
nateriales esta dependencia resulta casi lineal, por lo que se puede ac?miti?

4 ’1(:[] —{_ b(t - ru)], (c)

donde 4, es el coeficiente de conductibili Srmi
b, constante determinada expai—lilr(lifle:dntta.el11:11:;:1:??‘ef11 T
a) l:.l gocﬁcnenle de conductibilidad térmica de los gases se halla dentro
los ]InnI‘lc;; de 0:005 a 0,5 W/(m+°C). Con el aumento de la temperatura
I.:\\ ¢ n‘c‘hclenm A crece (fig. }-3), sin depender en la practica de la pre-
l, |l \_%L.pm cuando las presiones son muy altas (mas de 2-10%Pa) o

wajas (menos de 2-10°Pa). La ley de la aditividad es inaplicable

ocficiente de conductibilidad térmica A; por eso, para una mfzalia
pases, en ausencia de los datos tabulados, se puede determinarcea;

i
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coeficiente de conductibilidad térmica de modo fidedigno solo experi-
mentalmente.

b) El coeficiente de conductibilidad térmica de los liquidos de goteo
se halla dentro de los limites de 0,08 a 0,7 W/(m-°C). Con el aumento
de la temperatura éste decrece para ]a mayoria de los liquidos (fig. 1-4).
La tnica excepcion la representan el agua y la glicerina.

W fim - °6) J(m-°C)

210 i ot :
, / / L~ ] | 3 - |
[

g 438 e
5 / 054

/ g3 1

4 7
7 e e
/ v :

50 =

l
\L
\

7 [F—
ar g 3
¢ [ 1 I

? L i L i 1 ﬂ;&n__ -

0 200 400 600 800 °C g 20 40 60 &0 100 120 140 °C
Fig. 1-3. Dependencia entre el Fig. 1-4. Dependencia entre el coefi-
coeficiente de conductibilidad tér- ciente de conductibilidad térmica y la
mica y la temperatura de algunos temperatura de algunos liquidos de
gases: . goteo.
1 —vapor de agua: 2— oxigeno; ] — aceite de vaselina; 2 — benzol; 3 — acee-
3 — aire; 4 — nitrogeno; 5 — argon tona; 4 — aceite de castor; 5 — alcohol etilico;

6 — alcohol metilico; 7 — glicerina; 8§ — agua

¢) El coeficiente de conductibilidad térmica de materiales de construc-
cény termoaislantes se encuentra dentro de loslimites de 0,02a 3,0 W/(m.°C).
Con el aumento de la temperatura éste crece (fig. 1-5). Como regla, para
Jos materiales de mayor densidad el coeficiente de conductibilidad térmica
). tiene valores mas altos; este depende también de la estructura del mate-
rial, de su porosidad y de su humedad. Para un material hiimedo el coe-
ficiente de conductibilidad térmica puede ser considerablemente mas
alto que para el mismo seco, y para el agua tomados por separado. Asi,
por ejemplo, para el ladrillo seco A =~ 0,3, para el agua 0,6 y para el
ladrillo himedo, 0,9 W/(m-°C). Hay que prestarle una atencién especial
a este fenomeno tanto durante la determinacion, como en el transcurso
de los calculos técnicos de la conductibilidad térmica. Por lo comun los
materiales que tienen el valor del coeficiente de conductibilidad térmica
bajo [menor que 0,2 W/(m-°C)] se usan en el aislamiento térmico y se
llaman termoaislantes.
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d) El coeficiente de conductibilidad térmica d
cler e los metales se halla
;l::;;rol:; lof Em‘;tes de 20 a 400 W/(m-°C). El mejor conductor del calor
el uﬁ'm i 0( A- ;0), luego van el cobre puro (4 = 395), el oro (4 = 300)
Fpa (d ~l 10), etc. (fig. 1-6). Para la mayoria de los metales con,
guate befé a temperatura el coeficiente de conductibilidad térmica
deomce. ambién disminuye cuando hay presencia de distintasimpurezas
i, por ejemplo, para el cobre puro 4 = 395; pero para el mismo cobre.

W /(m-.°¢)
A PR
060 e W J(m -°)
g N SN
L1 —1 8 4
g0 —
ﬂ#r?/ 160
g 5
{ _,..-'_-_-'._-’J’zr—.——‘ 4{’. Pﬁ Fe . A8
t
0 o
a0 200 ¢ 0 100 200 300 400 °C

Fig. 1-5. Dependencia entre el coeficiente Fi
i eper 1 eni ig. 1-6. Dependenci -
de conductibilidad térmica y la tempe- ciente de cgnductigiﬁdgztrﬁé::ngﬁy

ratura para algunos materiales refracta-

el la temperatura para algunos metales.
/ —aire; 2—lana mineral, = 160 .

3 algodén mineral, p = 200 kgfm?; G i)

p = 340 kg/m®; 5 — sovelita, p = 440 kg/mi; 6 —

ladrillo de diatomita, p = 550 kg/m3; 7 — ladrillo

“::‘r‘\'uﬁiiz 1]\‘3:2 klgél:?; %(gj—aladrino de hormigén de

ol . p= m?; 9 — ladri B

mota, p = 1840 kg/m3, e b i

mas :{:n trazas deL arsénico A—142. Para el hierro con el 0,19, de carbono
I'u*;mch.l,‘:fc(:al:' el ]l ,OA,bde carbono 4 = 40 y con el 1,5 de carbono 4 = 36.
g [o al cart ono templado el coeficiente de conductibilidad térmica
d al 25 4 mas bajo que para el acero suave. Sin embargo no se ha
--':]I.Itti.).lﬂdﬂ\"]a. precisar cualquier regularidad comiin que determine la
uencia de las impurezas. Es por eso que para los metales y sus alea-
I:..m-a.‘mlamente el experimento representa el unico método que permite
«wierminar un valor fidedigno para el coeficiente de conductibilidad tér-
iwa. Como |?l _c.onductibilidad térmica de los metales, al igual que s
(roconductibilidad, se determinan, en lo fuudamenéal por la.qtranslf
rencia de electrones libres, en los metales puros estos w,a.lores son pro-
porcionales entre si (ley de Wiedemann y Frantz). A continuacion, ba-

17




sandonos sobre la ley de Fourier, se deducen las formulas para el célculo
de la conductibilidad térmica de diferentes cuerpos, con régimen esta-
cionario. Si se habla rigurosamente, estas formulas son validas sdlo para
los solidos. Si se le aplican a los liquidos o a los gases, es necesario tomar
en consideracién la posible influencia de la conveccién y de la radiacion
térmica.

1-2. Conductibilidad térmica de la pared plana

1. Pared homogénea. Examinemos una pared homogénea de espesor
o (fig. 1-7) cuyo coeficiente de conductibilidad térmica A es constante.
En las superficies exteriores del muro se mantienen temperaturas constan-
tes 1, y f,. La temperatura varia solamente en la direccion del eje x. En
este caso el campo de temperatura es unidimensional, las superficies iso-
térmicas son planas y se sitian en forma perpendicular al eje x.

A la distancia x, en el interior de la pared, separemos una capa de
espesor dx limitada por dos superficies isotérmicas. Tomando como
base la ley de Fourier [la ecuacién (1-1)] se puede escribir para este caso:
P R ARS e e W @)
d. F

bd

La densidad del flujo calorifico g, siendo estacionario el régimen tér-
mico, es constante en cada seccion, por lo tanto

z:——‘f—x-i—C. (b)

~

La constante de integracion C se determina a partir de las condiciones
de contorno. Cuando tenemos x = 0, entonces t = t, = C, pero para
x = 0§, t = 1. Introduciendo estos valores en la ecua-
cion (b), obtenemos:

r2=—q5+f1. (c)

La ecuacién (c) sirve para determinar el valor
desconocido de la densidad del flujo calorifico g, de
la siguiente forma:

p p
g=y (=0 Sng AT (1-2)

Fig. 1-7. Pared homo- Por consiguiente, la cantidad de calor transmi-
génea plano tida a través de una unidad de superficie de la

pared por unidad de tiempo, es directamente pro-
porcional al coeficiente de conductibilidad térmica A y la diferencia
de temperaturas en las superficies exteriores Af, e inversamente propor-
cional al grosor de la pared 4.
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La ecuacién (1-2) es la férmula empleada para calcular la conductibili-
dad térmica del muro plano. Esta ecuacion liga cuatro magnitudes: ¢,
J, 6y At. Si se conocen tres magnitudes cualesquiera, se puede hallar
la cuarta:

FEE AR R O (d)
At A q

La razén /6 es la conduccién térmica del muro y la magnitud inversa
/4, la resistencia térmica. La ultima determina la caida de temperatura
en la pared por unidad de densidad del flujo calorifico.

Si en la ecuacién (b) se introducen los valores hallados de C y las de
la densidad del flujo calorifico g, obtenemos la ecuacién de la curva de
temperatura

IR (1-3)

)

Esta ecuacién muestra que siendo constante el valor del coeficiente
de conductibilidad térmica, la temperatura de la pared homogénea varia
linealmente. Pero en realidad, a consecuencia de su dependencia de la
temperatura, el coeficiente de conductibilidad térmica es una magnitud
variable. Si esta circunstancia se considera, se obtienen otras formulas
de célculo mas complicadas.

Para la inmensa mayoria de materiales, la dependencia entre el coefi-
ciente de conductibilidad térmica y la temperatura tiene un caricter
lineal de la forma A = Ay(1 + br). En este caso, de acuerdo con la ley de
Fourier, tenemos para una pared plana:

g = —20) % = — il +b0) - ©
dx dx
Después de dividir las variables e integrar obtenemos:
2
o = (r+%’—)+c. @

Al sustituir en la ecuacién (b) los valores del contorno de las variables
obtenemos, para x =0,

bri
para x = 0,
bts
t=t,y gd=—1h rg+7)+c. (b
Si restamos la ecuacién (g) de la ecuacion (h), resulta:
a6 = o [(ul—rz) + 2 w— )] )
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de donde,
q:%’-[l +br—lizfl](f1—‘fz)- (1-4)

La nueva férmula de calculo (1-4) es algo mas complicada que la (1-2).
Al deducir la féormula (1-2) hemos aceptado el coeficiente de conductibi-
lidad térmica como constante e igual a cierto valor medio 4,. Igualando
entre si los segundos miembros de estas férmulas tenemos:

A,,,=;..,[1+b’lz'*]="*;’1=- ®

Por consiguiente, si 4, se determina segin la media aritmética a partir
de los valores del contorno para las temperaturas de las paredes, resulta
que las férmulas (1-2) y (1-4) tienen valor igual.

Teniendo en cuenta la dependencia entre el coeficiente de conducti-
bilidad térmica A y la temperatura, la ecuacién de la curva de tempera-
tura de la pared se obiene resolviendo la ecuacién (f) con respecto a 7y
sustituyendo en esta el valor de C que figura en la ecuacion (g), o sea:

1 1 2 2gx
. = - . 1-5
f b+]/(b+z1) w.u (1-5)

Asi, pues, en este caso la temperatura de la pared varia no en forma
lineal, sino segin una curva. Ademds, si el coeficiente b es positivo, la
convexidad de la curva estd dirigida hacia arriba y si b es negativo, hacia
abajo (véase la fig. 1-10).

2. Pared multilaminar. Los muros formados por varias capas hetero-
géneas se llaman muros de capas multiples. Precisamente tal es el caso,
por ejemplo, de las paredes de las viviendas, en las que la capa prin-
£ cipal de ladrillos lleva por el lado interior
el estuco y por otro, el revoque exterior.
El revestimento de hornos, calderas y otras
instalaciones térmicas, por lo comin, estd
formado también por varias capas.

Supongamos que un muro tiene tres capas
heterogéneas que se adhieren estrechamente unas
a otras (fig. 1-8). El espesor de la primera capa
es ,, el de la segunda, , y el de la tercera ;.

Asumamos que los coeficientes de conducti-
bilidad térmica de las capas son Ay, Ay, ¥ Zs
respectivamente. Ademés, se conocen las tem-
peraturas f; y f, de las superficies exteriores del
muro. Se supone que el contacto térmico entre
Fig. 1-8, Pared plana de ca- 128 superficies es ideal ; designemos la tempe-
pas multiples. ratura en los lugares de contacto con fp y f3.

A

L7
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Siendo el régimen estacionario la densidad del flujo calorifico es cons-
tante e igual para todas las capas. Por eso, de acuerdo con la ecuacién
(1-2), se puede escribir:

gt
= 2L (t, — 15);
q 51(1 2)a

j’ -
q= 5: (ta—15); ¢ 1))
A3
= —=—ile —— Ty
q 53(3 )

Partiendo de estas ecuaciones, es facil determinar las diferencias de
temperatura entre dos medios en cada capa

‘5 3

h—t=q —;

ot

ds
ha——lgi=idimey | (m)
: PR

ty—t =g 2
A 4

La suma de las diferencias de temperatura entre dos medios de cada
capa representa la diferencia total de temperaturas entre los dos. Sumando
los primeros y segundos miembros del sistema de ecuaciones (m)

oy S J4
h—ht=al s el n
1 1 Q( % 7 % (n)
A partir de la relacién (n) determinamos el valor de la densidad del
flujo calorifico:

=

6 by 0 (1-6)

& o Ayt e

Por analogia con lo expuesto anteriormente se puede escribir a conti-
puncion la formula para calcular ¢ en un muro de n capas

"I IH 1 -
& 4 (1-7)
e,
I'uesto que cada sumando del denominador en la formula (1-6) re-
nin 1o resistencia térmica de la capa, de la ecuacion (1-7) se deduce
Iy resistencia térmica total de la pared multilaminar es igual a la
v de las resistencias térmicas parciales.
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Si el valor de la densidad del flujo calorifico, que figura en la ecuacién
(1-6), se sustituye en la ecuacién (m), obtendremos los valores de las
temperaturas desconocidas 7, y f3:

oy sl Sy _ dy £
to=14—4 L’ y=1—¢q % th+aq 7E (1-8)
Dentro de cada capa la temperatura varia linealmente pero para la
pared multilaminar la variacion total se representa como una linea que-
brada (fig. 1-8). Los valores de las tem-
Ao RN B d idas 7, y t, de 1 d
— peraturas desconocidas 7, y 7, de la pare
| multilaminar también se pueden deter-
I minar en forma grafica (fig. 1-9). Al
]' construir el gréafico sobre el eje de abs-
] cisas se trazan en cualquier escala, pero
} siguiendo el mismo orden de la ubica-
| cion de las capas, los valores de sus
| resistencias térmicas 0;/4;, 0sfAs ¥ O3/,
| luego se trazan sus perpendiculares. En
las perpendiculares extremas también en
< escala arbitraria, pero igual a la anterior,
q/z,-@/zzL—a;/z,——T se marcan los valores de las tempera-
Fig 1.9 Mééodo kéfio, pars. de- turas exteriores 7, y 7;. Los puntos asi
terminar las temperaturas inter- ©Obtenidos A y C se unen mediante una
medias 75 ¥ fg. recta. Los puntos obtenidos por la inter-
seccion de esta recta con las perpendi-
culares intermedias dan los valores de temperaturas buscadas 7, y 73.
En dicha construccion el AABC ~ AADE. Entonces:

f———

4

e

g __ 42 DE=25 iD.
BC  A4B AB
Sustituyendo los valores de los segmentos obtenemos:
= )
DE — G —
AN
FUAS PO

De modo analogo podemos demostrar que:

[ d.
MN = q(._l + _2.]= fl—f:i_
2 A
A veces para reducir los célculos el muro laminar se considera como si
estuviese formado por una sola capa (homogénea) de espesor 4. En este
caso en el calculo se introduce el llamado coeficiente equivalente de conduc-
tibilidad térmica A, que se determina de la ecuacién:

1, — ! A
g=—— e = (=1 ©)
i s e O
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Como resultado tenemos:

Acq _ 4 2 d,+ 8 + &, (1-9)
Bk & & b &
Ay Ja 23 q I Ay

De este modo, el coeficiente equivalente de conductibilidad térmica
Aq depende solamente de los valores de las resistencias térmicas y del
espesor de las capas separadas.

Al deducir la férmula de célculo para un muro de capas multiples hemos
supuesto que las capas se adhieren estrechamente unas a otrasy debido
al contacto térmico ideal, las superficies de contacto de las distintas capas
tienen una misma temperatura. Sin embargo, si las superficies son asperas,
el contacto estrecho es imposible y entre las capas se presentan espacios
de aire. Puesto que la conductibilidad térmica del aire es pequefia [ ~
~ 0,025 W/(m-°C)], la presencia de los espacios de aire, aunque éstos
sean muy finos, puede influir sensiblemente disminuyendo el coeficiente
equivalente de conductibilidad térmica de la pared multilaminar. Una
influencia andloga ejerce también la capa del oxido del metal. Por eso,
durante el cilculo y, en particular durante la medicién de la conductibilidad
térmica de la pared multilaminar, hay que dedicarle especial atencion
al grado de estrechez del contacto entre las capas.

Ejemplo 1-1. Determinar la pérdida del calor a través de la pared de ladrillos cuya
longitud es de 5 m, su altura de 3 m y su espesor de 250 mm, si las superficies del muro
ticnen temperaturas #, — 20°C y t, — —30°C. El coeficiente de conductibilidad térmica
del ladrillo es 2 = 0,6 W/(m - °C).

Segiin la ecuacion (1-2)

) 0.6
o S R g 20 — (—30)] = 120 W/m?
q 3 (ty — 1) 025 [ (—30)] /

Q = gF = 120 - 15 = 1800 W.

Ejemplo 1-2. Determinar el valor del coeficiente de conductibilidad térmica de
material de una pared, si la diferencia de temperatura entre dos medios Ar=30°C, 'y
para ¢l espesor & = 30 mm la densidad del flujo calorifico es ¢ = 100 W/m?.

De acuerdo con la ecuacion (1-2)

= 0,1 W/(m- °C).

o 100 - 0,03
At 30

I jemplo 1-3. Determinar la densidad del flujo calorifico a través de una pared plana:
hamola, cuyo espesor es 6 = 0,5 m y hallar la distribucion real de la temp_eratura. si
uperficies exteriores tienen temperaturas #, = 1000°C, f, = 0°C, respectivamente,y
Hiciente de conductibilidad térmica de la chamota es A=1,0- (10,001 t) W/m-°C).

i'rimero calculamos la temperatura media de la pared ficq:

1+ Iy 1000 + 0 — 500°C.
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Con ayuda de 7.4 determinamos el valor medio del coeficiente de conductibilidad
térmica Ag,.q:

Amea = 1,0 - (1 4 0,001 #;,.9) = 1,0 * (1 + 0,001 - 500) —
= 1,5W/(m -°C).

Al sustituir el valor obtenido para 4.4 en la ecuacién (1-2) obtenemos :

A 1.5
g = —“-’;‘— At = < - 1000 = 3000 W/m?.

1000 Si el cdlculo se realiza segin la formula

°r (1-4), se obtendrd el mismo resultado.
NN La distribucién real de la temperatura en
800 N . la pared se determina a base de la formula (1-5),
\ Segiin Los resultados de los cilculos se exponen en
formula (1-5) la tabla 1-1 y en la fig. 1-10. Para su compa-
500 N racion, se dan alli mismo los resultados del
\ céleulo hecho con ayuda de la férmula (1-3),
\ en el caso de que el coeficiente de conductibi-
400 ge - lidad térmica no dependa de la temperatura.
wi e \\ Tabla 1-1
Distribucion de la temperatura . enla pared

eni=e
z

Férmula el ]

g g1 42 g3 0% 46m | de cileulo ] | 01| 02| 03 | o | o8

Fig. 1-10. Distribucion de tempera- i
turas en la pared, cuando los coefi- (1-5) | 1000 | 845 675 | 480 265
cientes de conductibilidad térmica son | i

constante y variable. (1-3) | 1000 | 800 600 | 400 | 200

0|
0|

Ejemplo. 1-4 Determinar la densidad del flujo calorifico que pasa a través de la pared
de una caldera si: su espesor es d;, = 20 mm, el coeficiente de conductibilidad térmica
del material 2, = 50 W/(m - °C) y en su lado interior la pared est4 cubierta con una capa
de incrustacion. cuyo espesor es d,= 2 mm, cuyo coeficiente de conductibilidad térmica
Ay = 1,0 W/(m -°C). La temperatura de la superficie exterior ¢ 1= 250°C) y la de la inte-
rior, ry = 200°C.

Segun la ecuacion (1-6)

414 250 — 200 50
- = = — 20800 W/m?,
S T 002 0002 00024 I
e S v | g

La temperatura de la superficie interior de la chapa de acero (bajo la incrustacion)
se determina con ayuda de la férmula (1-8):

e — q( 4 ): 250 — 20 000 - 0,0004 = 250 — 8,3 = 241,7°C.

(AT

Ejemplo 1-5. Determinar el valor del coeficiente equivalente de conductibilidad
térmica de un paquete de hierro en chapas para transformadores formado por n chapas,
si el espesor de cada chapa es §, = 0,5mm y entre éstas esta intercalado el papel
de d, = 0,05 mm de espesor. El coeficiente de conductibilidad térmica del hierro es
Ay = 60 y del papel 4, = 0,15 W/(m - °C).

24

De la formula (1-9) tenemos:

2n
.§1 i 0,00055n
s e = 1,61 W/(m -°C).
5 0.0005 _~ 0,00005
P 60 o1s | "

1-3. Conductibilidad térmica de una pared cilindrica

1. Pared homogénea. Examinemos una pared cilindrica homogénea
(tubo) de longitud /, cuyo radio interior es r; y el exterior r,. En las
superficies interior y exterior se mantienen las temperaturas constantes ¢,
y t; de modo que #, > 1, (fig. 1-11) y la temperatura varia solamente
en la direccién radial r. Por consiguiente, el campo de temperatura es
aqui unidimensional y las superficies isotérmicas son cilindricas y tienen
eje comun con el tubo. Coeficiente de la conductibildad térmica de
material 4 es constante. Separemos en el interior de la pared una capa
anular de radio r y espesor dr, limitada por superficies isotérmicas. La
ley de Fourier dice que la cantidad de calor que pasa por unidad de tiempo
a través de esta capa es igual a

0= —F% = —2 inAit, (@)
dr fr
Al dividir las variables, tenemos:

Qo dr
2ril r (b)

dt —=—

Después de integrar la ecuacién (b) hallamos

=

Inr+C. c
S o ©)

Sustituyendo los valores de las variables en los limites de la pared
(cuando r=ry, t=1t y en el caso de r = ry, t = t,) y despejando la
constante C, obtenemos la férmula de célculo siguiente:

Al ; I(t, —t
Q = AL gy Bl @ o iy TGS ) (1-10)
ra dy 1 ds
In == In — ===l =oe
" d; 22 dy

P'or consiguiente, la cantidad de calor transmitida por unidad de tiempo
taves de la pared del tubo es directamente proporcional al coeficiente
onductibilidad térmica 2, a la longitud / y a la diferencia de tempe-
uras entre dos medios Af =1t,—1, e inversamente proporcional al
sanitmo natural de la razén entre los didmetros exterior d, e interior d,
Wi tubo. La formula (1-10) es valida también para el caso en que 7, < 1,

decir, cuando el flujo calorifico va de la superficie exterior a la interior.

e
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La cantidad de calor que pasa a través de la pared del tubo se puede
referir o bien a la unidad de longitud /, o bien a la unidad de la superficie
interior F, o bien de la exterior F, del tubo. En este caso las formulas
de calculo toman las siguientes formas, respectivamente:

0 At
BN . 1-11
gl =< S (1-11)
24 dy
0 Q At
e A (1-12)
A A
21 d,
[6) Q At
o WOEES TO . 1-13
9 F, Tyl 1 ds i
=i
24 dy

Puesto que las dreas de las superficies interior y exterior del tubo son
diferentes, resultan también distintos los valores de las densidades de los
flujos calorificos ¢, y ¢,. La relacién mutua entre ellos se determina median-

te la correlacion
gy =ndygy =ndsgs 6 digy = dog>.

La ecuacién de la curva de temperatura en el interior del muro homo-
géneo cilindrico se obtiene de la ecuacién (c). Introduciendo en esta ecuacion

los valores de Q@ y C tenemos:

taauts @y, de o TR e 1-14
r 1 1
i 4 b d
&

Por consiguiente, en este caso, si el valor del coeficiente de conducti-
bilidad térmica A permanece constante, la temperatura varia segin una
curva logaritmica (fig. 1-11). Teniendo en cuenta que el coeficiente de
conductibilidad térmica depende de la temperatura 4 = Ao(1 + bt), la
ecuacion de la curva de temperatura adquiere la siguiente forma:

1 1 2 Q d
t,=——+{—+1u) — In ==
b V( b ¥ 1) brigl d,

2. Pared multilaminar. Supongamos que una pared cilindrica esta
formada por tres capas heterogéneas. Los diametros y coeficientes de
conductibilidad térmica de cada capa se conocen, sus designaciones aparecen
en la fig. 1-12. Ademas, se conocen las temperaturas de las superficies
interior y exterior de la pared multilaminar #, y 7. Pero no se conocen
las temperaturas existentes en los lugares de contacto de las capas; estas

temperaturas las designamos con 7, Y Is.

(1-15)

26

Fig. 1-11. Pared cilindrica homo-
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Fig. _1-12. Pared cilindrica de capas
multiples.

. ‘Cuando-el régimen térmico es estacionario, a través de todas las capas
pasa una misma cantidad de calor. Por eso, tomando como base la ecuacion
(1-11), se puede plantear:

qi=r

4 =

2ntty — 1)
L
=~
|
22(ty — ty) |
1 i
—1f1
As s
Znlty — 101
1 d,
—In s
3 dy

@

Partiendo de estas ecuaciones se determina la diferencia de temperatura
entre dos medios en cada capa

f

LJ 1

l'< ———
2n

q |

2n Ja

i |
2r iy

L

dy

dy |

ds

dy

4

]
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La suma de estas diferencias de temperaturas entre dos medios repre-
senta la diferencia total de temperaturas entre ellos. Sumando por separado
primeros y segundos miembros del sistema de ecuaciones (e), tenemos:

d. d.
0, — = Jull Liecdial g o Ly ()
2n )—1 d]_ ).2 dz 113 da
partiendo de la ecuacién (f) determinamos el valor de la densidad lineal
del flujo calorifico g;:

2a(t, — tg)
4 = d, 11 4d 1 d, A (1-16)
In— +—1In £+ - =

dy Ay d; Ay dy

& |

Por analogia con (1-16) se puede inmediatamente escribir la formula
de célculo para un muro de n capas:

i ”Zn(fl =i "ﬂ(fx — ), . (1-17)
1 d] 31 1 di-l—l
e b s sl - emei
P WP d; =1 24 d;

Los valores desconocidos t, y 1, de las temperaturas de las superficies
de contacto entre las capas, se determinan del sistema de ecuaciones (€):

g 1 da

t:r———"——"ln = )
AR S e 7 (1-18)
q
h:,g_il__ilnfi:r‘.{_L_‘Llnﬂ-
2n A, dy 2 25 dy

Segtin la ecuacién (1-14) dentro de cada capa la temperatura varia
seglin una curva logaritmica y para el muro de capas muiltiples en total,
la curva de temperatura se representa como una linea quebrada (fig. 1-12).

3. Formulas de cdlculo simplificadas. La férmula de cilculo logaritmica
para el tubo (1-11) se puede simplificar de la forma siguiente:

A B A md,l
= L0 — )= — L — f
s w(l 2) 5 ° (1 3)
0
i e ] S 19)
d

Aqui d,, = (d, + d,)/2 es el diametro medio y J = (dy—dy)/2 es ¢l
espesor de la pared del tubo. La influencia de la curvatura del muro se
tiene en cuenta, en este caso, mediante el coeficiente de curvatura ¢. Su
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valor se determina por la relacién de los didmetros dy/d,; en realidad, al
comparar las ecuaciones (1-11) y (1-19) tenemos:

odie g dy +d d, dyldy + 1 d. d,
Q=-"Dfy 2= 3T g, s G861 1 g S5 L) A
28 d, z(dz— dy) dy Z(dzfdl 1) 2 dl f( d, ) (1 20)

En la fig 1-13 se exponen los valores de ¢ para diferentes relaciones
de dy/d,. Para dy/d;, < 2 el valor de @ es préximo a la unidad. Por eso,
si el espesor de la pared del tubo es pequefio en comparacién con el diametro
o, lo que es lo mismo, si la razén d,/d, es préxima a la unidad, se puede
despreciar la influencia de curvatura de la pared.

Para calcular la conductibilidad térmica de la pared multilaminar de
un tubo la férmula simplificada tiene la forma siguiente:

r — —
Q[: = ﬂ(l rn-l—l) — nf"rl 'rn+1) A (1_2])
L Y s 5 o
11 dml '12 dmz 11,, dmn i=1 )-i dmi

donde §; esespesordeuna
capa de la pared; 126 ?_S, Z 2 $ Sd ¢
d,; es el diametro b if/

medio; o
4; es el coeficiente LZZ[ ////
de conductibilidad térmica; A A1 04

@; es el coeficiente 778 A
de curvatura de cada capa = |
por separado. L f /A0

Ejemplo 1-6. Una tuberia de L4 7

vapor de 160/170 mm de didmetro / /// /

esti cubierta con dos capas aislantes, 4 / AV 4

Fl espesor de la primera capa es 11 w4 102

4, =30 mm y el de la segunda - //" : ;

4, 50 mm. Los coeficientes de 44 /]
onductibilidad térmica del tubo y G .04

Jdel aislamiento son, respectivamen- wﬁ "/’/ -

lo: 4y = 50,4y = 0,15 y A, — 0,08 i (LU

Wim -"C). La temperatura de la - /f”
iperficie interior de la tuberia de (2 e
por ¢s f, =300°C yde la su- = B 4’ ffz/ﬂ'r
theie  exterior del aislamiento, i

S0°C. Determinar la densidad ! f,Z ':4 16 w 2’0

wal del flujo calorifico y las tem- do | 1= i i

(wraturas en las superficies de cada ::._llfa L’i fﬁf:ﬁ:)]_d s i

=

S

e acuerdo con las condiciones del problema tenemos:
016m; d,=0,17m; d,=023m y dy = 0,33 m,

d,
n 0,06, In &= 0,302 y In CE 0,362.
il iy dy U
\plicando la ecuacion (1-16) obtenemos:
2 +3,14(300 — 50) 1 570
= = 240 W/m.
006 , 0302 . 0362 6,54 it

50 0,15 0,08




Luego, segin la ecuacion (1-18) podemos plantear:

240
ts = 300 — ——— +0,0012 = 300 — 0,046 = 300°C.

2-3,14
240 g
ty =300 — ——— -2,01 =300 — 77 = 223°C
2-3,14
6
240
tg= S0 +—— -4,53 =50+ 173 = 223°C.
2-3,14

Ejemplo 1-7. Con ayuda de la formula simplificada resolver el ejemplo anterior.
Puesto que para todas las tres capas d;1,/d; < 2, entonces se puede aceptar que ¢ = 1.
En este caso seglin la condicion tenemos:

dyy = 165 mm; dyy = 200 mm; dyyy = 280 mm; 6, = 5 mm;
8, = 30 mm; &; = 50 mm; 4, = 50 W/(m - °C);
Js = 0,15 W/(m +°C); A5 = 0,08 W/(m - °C).

Sustituyendo las variables por sus valores en la ecuacion (1-21), nos resulta la siguiente
igualdad:

3,14 (300 — 50) 5 785
0005 003 005 0,0006 + 1+2,24
50 -0,165 = 0,15-02 008 - 0,28

De este modo, despreciando la influencia que ocasiona la curvatura de la pared
introducimos un error de menos del 1,0%.

gy = = 242 W/m.

1-4. Conductibilidad térmica de paredes esféricas '
y cuerpos de forma irregular

1. Pared esférica homogénea. Examinemos un globo hueco con los
radios interior r, y exterior ry. La pared del globo estd formada por un
material homogéneo, cuyo coeficiente de conductibilidad térmica A es
constante. Se conocen las temperaturas de las superficies interior y exterior
del globo que son #, ¥ f,, respectivamente, de modo que #; > 1, (fig. 1-14).
Las superficies isotérmicas tienen la forma de superficies esféricas concén-
tricas.

Separemos en el interior del muro una capa esférica de radio r y espesor
dr limitada por superficies isotérmicas. Segin la ley de Fourier el flujo
calorifico que pasa a través de esta capa es igual a:

D= Zip® L Lt (a)

Despejando df obtenemos

2 & b
g 4zl r? ()

Después de integrar esta ecuacion tenemos:

Q 1
t= — + C. C
4md r g ©

- Sustituyendo en la ecuacion (c) los valores de las magnitudes variables
en los limites de la pared (para r=ry, t =1, y r=r,, t = 1,) y despre-
ciando la constante C, obtenemos la férmula

de calculo siguiente: At
——Q1
o A= w _ i %
(L~ L] (L e 8
r r dy dy |1 tz
Zal e
dyd, ——
= nadt =2 (1-22) (21
' 5|
L1
donde 6 = (d; —d,)/2 es el espesor de Bl
la pared. :

La ecuacion de la curva de temperatura
en la pared esférica homogénea se deduce de
la ecuacion (c). Después de sustituir aqui los |

|
|
|

valores de O y C, resulta: 1L
by — s 1 1
t.=t;————2— | ——— |- (1-23)
TR d  d
i)
La representacion grafica de la ecuacién :
t ica de Fig. 1-14. P i
(1-23) es una hipérbola. Si se tiene en cuenta ho%nogénca. oy g i

la dependencia que hay entre el coeficiente de
conductibilidad térmica y la temperatura A = A(1 +- bt), la ecuacién de la
curva de temperatura toma la forma siguiente:

e 2y IR L R 2 B
= +V( sk rl) e (au_dx)' (1-24)

Ejemplo 1-8. Determinar el flujo calorifico que pasa a través de la pared de una
lejindora esférica giratoria, cuyo didmetro interior d; = 1,2 m v el espesor total de la
i m'\ll de la lejiadora junto con su capa aislante 6 = 100 mm. La temperatura de la super-
fiwie interior #,=140°C y la de la exterior 1,=40°C, el coeficiente equivalente de conducti-
bilidad térmica es 2 = 0,1 W/(m - °C).

Segin la condicion del problema el didmetro exterior de la lejiadora d, — d, + 26 =

1,2 + 0,2 = 1,4 m. El flujo calorifico se determina segin la formula (1-22): 3

nldwdydy, 3,14 - 0,1 - 100 - 1,2 -14
o 0,1

= 528 W.

2. Cuerpos de forma irregular. Cada una de las formulas de calculo
'), (1-10) y (1-22) es aplicable solamente para un tipo determinado
I¢ cuerpo geométricamente regular: plano, cilindrico o esférico. El calculo
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de la conductibilidad térmica para todos estos cuerpos lo abarca una sola
férmula, que tiene la forma siguiente

0= _f;. F, = At, (1-25)
donde F, es la superficie calculada del cuerpo.

Dependiendo de la forma geométrica del cuerpo F, el célculo se
realiza de modo diferente; si F; es la superficie interior y F,, la exterior,
entonces:

a) para paredes planas, cilindricas y esféricas, cuando Fy/F; << 2,

R oitA, @

b) para una pared cilindrica, cuando F,/F; > 2,

F,o==—' (e)

¢) para una pared esférica, cuando Fy/F; > 2,
F, = FF,. ()

La ventaja de la férmula (1-25) consiste en el hecho de que con su
ayuda se puede calcular, aunque de modo aproximado, la conductibilidad
térmica para una seric de cuerpos de forma geométricamente irregular,
por ejemplo, la conductibilidad térmica de una pared plana en que F, # F,
es decir, cuando la seccién transversal, con respecto a la direccién del
flujo calorifico, representa una magnitud variable tanto la conductibilidad
térmica de cualesquiera de las secciones cilindricas limitadas por curvas
suaves, como la de todos los cuerpos cerrados en los que sus dimensiones
lineales son préximas entre si.

En la préctica suelen encontrarse casos en que se calculan complicadas
combinaciones de diferentes cuerpos, por ejemplo, el piso de hormigén
armado con vigas de hierro, las tuberias aisladas con bridas abiertas, los
tambores de las calderas, etc. Por lo comin el cilculo de la conductibilidad
térmica de cuerpos tan complicados se lleva a cabo por separado, segin
los elementos que los integran, separandolos en planos imaginarios de
direccién paralela o perpendicular a la direccion del flujo calorifico. Sin
embargo, debido al hecho que las resistencias térmicas entre los elementos
separados son distintas y los lugares de contacto de los elementos tienen
formas diferentes, la distribucién de las temperaturas algunas veces tienen
un caracter muy complicado y el flujo calorifico puede tomar una direccion
inesperada. Por eso el método indicado para el cilculo de tales objetos
es solamente de caricter aproximado. Un calculo mas preciso para los
objetos complicados se puede efectuar sélo en el caso de que se conozca
la distribucién de las isotermas y de las lineas del flujo, ésta se puede deter-
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minar experimentalmente con la ayuda de los métodos de analogias hidrau-
lica o eléctrica. En una serie de casos el calculo suficientemente preciso se
puede hacer por medio de la integracion sucesiva de la ecuacion diferencial
de la conductibilidad térmica (véase §2-2 y 7-1) para cada elemento
utilizado en la construccién complicada. No obstante, para realizar esta
clase de célculos es preciso utilizar la moderna técnica de célculo. Datos
mas seguros, acerca de la conductibilidad térmica de los objetos compli-
cados, se pueden obtener solo con ayuda del experimento directo, que
se lleva a cabo en el mismo objeto, o en su modelo reducido.

Al deducir las formulas de calculo hemos supuesto que las temperaturas
superficiales de los cuerpos son constantes. En los calculos practicos no
siempre se logra a satisfacer esta condicién. En tales casos se obra del
modo siguiente. Si las temperaturas de los distintos puntos de la superficie
no se diferencian sensiblemente, en este caso se asume el valor medio
de las temperaturas como el de la superficie y se procede a realizar el
cileulo, tomando esta temperatura media como constante. La obtencion
del valor medio de las temperaturas superficiales se lleva a cabo o bien
segin la formula

le;—!—ngg‘i‘ Ll 2 s ! (g)
I e )

rmed ==

donde Fy, Fs, ..., F, son los sectores separados de la superficie que
tienen temperaturas constantes;

son las temperaturas de estos sectores, o bien
mediante la integracién:

S tdF. (h)

F

t1$t2!""tn

r|'m:d =

1
F

Si la temperatura superficial varia bruscamente, entonces dicho célculo
aproximado puede causar errores considerables. En este caso es preciso
llevar a cabo un calculo méas complicado, ligado a la integracién de la
ccuacion diferencial de la conductibilidad térmica, o realizar el experi-
mento directo.

1-5. Conductibilidad térmica de los cuerpos
con fuentes internas de calor

I'n la préctica se puede tropezar con casos en que el calor surge en el
mterior del cuerpo, debido a fuentes internas, por ejemplo, a causa de
|u circulacién de corriente eléctrica, de reacciones quimicas, de fisién nuclear,
(. Puesto que el desprendimiento volumétrico de calor puede ser tanto
unilorme, como variable, para dichos procesos tiene una gran importancia
| concepto de la potencia de las fuentes internas de calor. Esta magnitud
dewgnada con g, determina la cantidad de calor que desprende una unidad
J¢ volumen del cuerpo por unidad de tiempo y se mide en W/m?. En
¢! caso de absorcion del calor en el interior del cuerpo, por ejemplo,
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durante la reaccién endotérmica, la magnitud g, es negativa; ésta caracteriza
la intensidad del desprendimiento volumétrico de calor.

En presencia de las fuentes internas (desprendimiento) de calor, la
principal tarea consiste en calcular el campo de temperatura en el interior
del cuerpo.

1. Conductibilidad térmica de una pared plana. Examinemos una
pared plana homogénea de espesor 26 que tiene el coeficiente de conduc-
tibilidad térmica A constante. En su interior esta pared tiene fuentes
de calor g, distribuidas uniformemente. El calor desprendido es trans-

mitido por las superficies laterales de la pared al

£ medio ambiente. El proceso de conductibilidad

térmica se transcurrira de modo simétrico por el
4rea de la pared en su seccion media, por eso pre-
T cisamente aqui es conveniente situar el origen de
Z) las coordenadas y orientar el eje x en sentido
< S perpendicular a las superficies laterales (fig. 1-15).
/ \ De la ecuacién del balance térmico se deduce
J!’ \ que, en presencia de fuentes internas de calor la
tp tp densidad del flujo calorifico en una pared plana
| =z crece linealmente con el aumento dex y es igual a:

gx = 4. (a)

Esta ecuacién muestra que, cuando x =0,
g =0 y cuando x = 4, g; = ¢,0, es decir, logra
Fig. 1-15. Conductibili-  su valor maximo. Segiin la ley de Fourier

dad térmica de una it
pared plana con fuentes = Qo = (b)
de calor internas. dx

Después de realizar la separacion de las variables tenemos:
di—— % g,x dx. (c)
Integrando esta ecuacién obtenemos:

1
t,= ——gx*+ C. (d)
x 5 1 5

La constante de integracién C se determina a partir de las copdiciones
de frontera. Cuando x = 0, t = t, = C y la ecuacion de variacién de la

temperatura toma la forma:

ey x_: : (1-26)

Cuando x = J, t = 1,; en este caso de la ecuacién (1-26) se deduce:

cs!

tﬂ_rp=Qu_2}: =3 * (]-2?)

R |
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Aqui la diferencia #, — t, significa la diferencia de temperaturas entre
el nicleo y las superficies exteriores del muro plano y ¢; = ¢;0 la densidad
del flujo calorifico en estas superficies limites (cuando x = 0).

Si no se conoce la temperatura f,, el valor de la constante C se puede
expresar por medio de 7, y la ecuacién de la curva de temperatura toma
en este caso la forma siguiente:

=t 4 22 [1 _(%)2] (1-28)

Las deducciones expuestas muestran que cuando existen fuentes internas
de calor uniformemente repartidas, la distribucion de temperaturas, en
una pared plana, lleva el cardcter parabélico. El valor maximo de la tem-
peratura se halla en el plano medio (x = 0).

Siendo grandes las diferencias de temperatura, es necesario tomar
en consideracion la dependencia que tiene el coeficiente de conductibilidad
térmica con la temperatura, A = (1 + bt). En este caso la ecuacién (c)
toma la forma siguiente:

(1 4 bt) dt = — g, x dx. ©)
2o
Integrando la ecuacién (e), obtenemos:
bt* 1 X
t+ —=——gq,— 4 '
+3 w5 + C. )

Cuando x=0, t=1, y C= bt2/2 4 t,. Al sustituir el valor de C
en la ecuacién (f) y despejando en esta dltima 7, obtenemos la ecuacién
de la curva de temperatura que sigue [comparese con (1-26)]:

.____l_ i 1) ® _‘}'vxs i
t = V(sa 4 T) e (1-29)

2. Conductibilidad térmica de una barra redonda. Examinemos una
barra (cilindrica) infinitamente larga de radio r, (fig. 1-16), que tiene el
cocliciente de conductibilidad térmica A constante. En el interior de esta
burra se hallan fuentes de calor g, uniformemente distribuidas. El calor
lesprendido se transmite por la superficie exterior de la barra al medio
ymbiente. La ecuacién del balance térmico para cual-
quier elemento cilindrico en el interior del cuerpo

la barra de radio r y longitud [/ tiene la 7,
rmi. 7

rlq, = nrlg,.

e aqui se deduce que, si existen fuentes internas
Jor dentro de la barra, la densidad del flujo

(ifico ¢, varia de modo proporciona radio: Fig. 1-16. Conducti-

q Prop L al madios | i d tetmics deuna
I barra redonda con

i, — Iy (g) fuentesde calor inter-
2 nas.
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Estai ecuacion muestra que, cuando r =0, g, = 0, si r = r,, entonces
Jo= — Tode €8 decir, alcanza su valor méaximo.
Segun la ley de Fourier;

dr A
SR |
q . 5 e (h)

Después de realizar la separacién de las variables, tenemos:
1
dt = — — i
TR L4 dr. (i)
Integrando la ecuacién (i) obtenemos:
1
1, =— —q,r?
R +C. (k)

& La constante de integracién C se determina a partir de las con-
iciones de frontera. Cuando r=0, ¢t =t, = C, la ecuacién de la curva
de temperatura toma la siguiente forma:

2
- (1-30)

Cuando r = ry, t = t,, la constante C = " i6
, 1 y =t,+ q,ri/4 4y la ecuac
toma la configuracién sfguiente: gt s

. qnfﬁ 2
=1+ 7‘;—[1—(‘_%) ] (1-31)

Después de sustraer la ecuacién (1-31) de la ecuacién (1-30
: ; -30), obtenemos
la diferencia de temperatura de acuerdo con el radio de(la b:)arra: i

gl pay qur5 L2y

R el
donde ¢, = gq,nri.

Si se toma en consideracién la dependencia entre el coeficiente de

conductibilidad térmica y la temperatura 1 = A,(1 -+ bt), entonces, si
sustituimos este valor en la ecuacién (i) nos queda.

Bh) = — 2k i
(1 + br) 5 4o dr. U
Integrandola obtenemos:

b 1
T4+ —f = 2
5 L +.C (m)
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El valor de la constante de integracion C se determina a partir de las
condiciones de frontera. Cuando r =0, r=1#f y C=t, + % t5. Sustitu-

yendo el valor de C en la ecuacién (m) y resolviendo sucesivamente esta
Gltima respecto a #, obtenemos la siguiente ecuacién para la curva de
temperatura [comparese con (1-30)]:

1 1 T gt

fr b i V(b i '“} bl (=

3. Conductibilidad térmica de una pared cilindrica. Examinemos una
pared cilindrica (tubo) infinitamente larga que tiene radio interior ry y
el exterior r.. Su coeficiente de conductibilidad térmica A es constante.
En el interior de esta pared se hallan las fuentes de calor g, uniformemente
distribuidas. El calor desprendido en el seno del muro puede evacuarse
al medio ambiente bien sélo a través de la superficie exterior, bien a través
de la interior, o bien simultineamente, a través de ambas superficies
del tubo.

a) Cuando el calor se evacua a través de la superficie exterior del tubo.
Separemos en la pared una capa anular de radios r, y r, limitada por
superficies isotérmicas (fig. 1-17). Segin la ley de Fourier, a través de
la superficie de la seccién de radio r se transmite un determinado flujo
calorifico por unidad de longitud:

q = — 2ard ol (n)

dr

En el caso examinado ¢, = q,n(r® — ri). Sustituyendo este valor en
la ecuacién (n) y realizando la transformacién obtenemos

re
dt = ff_v(_l_r)dr. ©
22 \INY
Después de integrar la ecuacién (o) tenemos:
2
t t:r;. (r“{ Inr— %) -+ C. (p)
|4 constante de integracién se determina a partir de las condiciones

re
le frontera. Cuando r=ry; t=14 ¥ C=11—ff (’fln"l_?l)'

Al sustituir el valor de C en la ecuacién (p) obtenemos la ecuacion
ln curva de temperatura

dory r\2 r
h—— [(71) —21n:—1]. (1-34)

Suponiendo que en esta ecuacion r = rs, la diferencia de temperaturas
g8 la pared seré:

‘!,‘.: 2 *
- [() 2l (1-35)
4A ry i =
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(1-35a)
Fig. 1-17. Conductibilidad térmica Fig. 1-18. Conductibilidad térmica
de una pared cilindrica con fuentes de una pared cilindrica con fuentes
de calor internas y evacuacion del de calor internas y evacuacion del
calor a través de la superficie exte- calor a través de la superficie

rior. interior.

Si se tiene en cuenta la dependencia existente entre el coeficiente de
conductibilidad térmica y la temperatura A = (1 + bt), por lo que la
ecuacién de la curva de temperatura toma el aspecto siguiente:

1 1 R r\2 r
= m—— —_— e _—_ -—-2I —_ 3 -
1 ;- -+ V( ; - rl) 25,19[( r}) n I 1-l (1-36)

b) Cuando el calor se evacua a través de la superficie interior del tubo.
El esquema del proceso se expone en la fig. 1-18. La deduccion de las
férmulas de célculo en este caso es completamente idéntica a la realizada
en el caso anterior. Por eso las ecuaciones finales que se aplican para el
campo de temperatura y la diferencia de temperaturas son iguales a las
ecuaciones (1-34)—(1-36), a excepcion de que en éstas los subindices
1 y 2 se invierten (es decir, en 2 y 1). Estas ecuaciones reducidas a una
forma cémoda, para los célculos practicos tienen el aspecto siguiente:

la ecuacion de la curva de temperatura,

2 2
;rzfg__%[gln&_!,(_'l) __1]; (1-37)
4 r Fa

la de la diferencia de temperaturas en la pared,

2 2 2
ity = T R N B Nl (1-38)
41 rn ry

g —rH [ 2r: ry q (3 I
— i =—= = InE=—1|l=—|—In—=—1}. (1=
fa 3 o (2 = n % ] (“ In ) (1-38 a)

Si se tiene en cuenta la dependencia que hay entre el coeficiente de
conductibilidad térmica y la temperatura A = 1, (1--b¢), la ecuacién de
la curva de temperatura adquiere la forma siguiente:

i assl (R L PR p
- ?+V(b+"‘) mo[z]nr4s(r2) 1]. (1-39)

¢) Cuando el calor se evacua a través de
ambas superficies del tubo. En primer caso (a) la
temperatura maxima la tiene la superficie interior
del tubo, en el segundo (b) la exterior y en el
tercero (c) dicha superficie (se halla en cierto lugar
del interior de la pared; para esta superficie ¢ = 0.
Supongamos que el radio de esta superficie esigual
a ry y sutemperatura es f, (fig. 1-19). Entonces,
aprovechando las ecuaciones (1-35) y (1-38),
tendremos:

4,3 2 -
1y —— g ==atd (Ii) —21n£—1] (r)
4. L\ o Fig. 1-19. Conductibili-

dad térmica de una pared
y cilindrica con fuentes de
' calor internas y eva-

r r\2 cuacion del calor a tra-
I-Z In-=2 4+ (-—1) — l]. (s) vés de ambas superficies

q 2
o'y
lo—Fh 7 )

~ Lo Ta simultdneamente.

Después de restar los primeros y segundos miembros de estas ecua-
clones obtenemos:

2 2 2
f .:gzﬂ[(ﬁ) —(ll) +2ln-@~—21nr—°]. : ®)
42 o ro ry ry

Despejando la ecuacién (t) respecto a r, hallamos:

o M-y A-nNeGR e (1-40)

I
g0 2 In -2 5 gt 24, In —
Ty ro s
Al sustituir los valores hallados de 7, en las ecuaciones (r) y (s) deter-
winamos el valor de fo. Si #; = #,, la ecuacién (1-40) se simplifica y toma
rma siguiente:
¥ I'.':
3 (1-40 a)
Il” f._.
ry
I+ ultima expresion significa que en este caso r, no depende de las
liiones térmicas y se determina solamente por las dimensiones del
B (por 1‘]!.‘[11[)[0. cuando rg = 2 Ynrn= 1: hng= 1:46)‘
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: inoxi de 10 mm de didmetro cir-
i 1-9. A través de una barra de acero mo:_ud_ahle _

culaﬁt‘fg:l:::rrieme eléctrica que provoca un desprendimiento volmné‘irlco de calor cuya
otencia es ¢, — 2,4 - 107W/m®. En la superficie de la barra se mantienc la t’empera'rgra
: =3bIC l—l‘;liar la temperatura en el eje de la barra 7, y la densidad de‘l ifh}_]o calgrl ico
enla supe;;ﬁcie exterior de la barra, sabiendo que el coeficiente de conductibilidad térmica

J = 15 W/(m -°C). i ¢ ]

i alf:r({l’itisrencia de te!éaperaturas f, — 1, se determina segin la formula (1-32);

0 2
5 2,4-107 [-1— . 10_3]
qu's 2

R £ g halige
fo losias 415

La temperatura del eje de la barra es
ty = 30 + 10 = 40°C.

La densidad del flujo calorifico en la superficie de la barra se determina mediante
la correlacion (g):
1 1

SR =__-210—5-2,4'107=6-10‘me3.
o AT IS0

CAPITULO 2

INTERCAMBIO DE CALOR
POR CONVECCION

2-1. Nociones y definiciones generales

El proceso de la transferencia térmica de una superficie de un sélido
a un liquido se llama intercambio de calor por conveccién o emision calo-
rifica. En este caso la transferencia de calor se realiza debido a la accién
simultinea de la conductibilidad térmica y la conveccidn.

El fenémeno de la conductibilidad térmica en los liquidos y gases, al
igual que en los sdlidos, lo determina de modo completo el coeficiente
de conductibilidad térmica y el gradiente de temperatura (véase el cép. 1).
[l fenomeno de conveccién que es segunda forma elemental de propa-
pacion del calor tiene otro aspecto. En este caso el proceso de transferencia
(érmica estd ligado inseparablemente con la transferencia de masa fluida.
Por eso la conveccidn es posible solamente en los liquidos y gases cuyas
particulas son capaces de desplazarse con facilidad.

Segin la naturaleza de su surgimiento se distinguen dos formas de
movimiento: libre y forzado. Llamase libre al movimiento que se opera
1 consecuencia de la diferencia entre las densidades de las particulas calientes
v Irias del liquido en el campo de gravitacién. El surgimiento y la inten-

wlad del movimiento libre se determinan por las condiciones térmicas
Jdel proceso y dependen del género del liquido, la diferencia de temperaturas,
‘W tension del campo de gravitacion y el volumen del espacio en que se
desarrolla el proceso. El movimiento libre se llama también conveccién
“hres be conoce como forzado el movimiento que surge bajo la accién
' un agente externo, por ejemplo, una bomba, un ventilador, etc. En

+ peneral a la par con el movimiento forzado puede desarrollarse

tien el libre. La influencia relativa de este tiltimo es tanto mayor, cuanto

prande sea la diferencia de temperaturas en los puntos aislados del
iWloy cuanto menor sea su propia velocidad.

Lo intensidad del intercambio de calor por conveccién la caracteriza

ficiente de traspaso del calor a, el cual se determina con ayuda de
W Wumula de Newton—Richman.

U o, ) F. @-1)
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Segiin esta ley el flujo calorifico Q es proporcional a la superficie d;

cambio de calor F y la diferencia de temperaturas existente entre la pare
iquido (f, — ;) : y

. EIEII lgélégcieglfe de ?r)aspaso del calor se p_uede determinar como la can’udgd
de calor intregada en unidad de superficie por pmdad df.- tiempo, f:l.mnl o
la diferencia de temperaturas entre la superficie y el liquido es igual a
un grado:

o= o (2-2)

F(t, — trp) .

Generalmente el coeficiente de traspaso del calor‘puede variar a lo l_argo
de la superficie de cambio de calor, por lo cual se diferencian el coeficiente
medio de traspaso del calor por la superficie y el c?eﬁcncnte local de traspaso
del calor que corresponde a un elemento unitario de superficie. o

Los procesos de emision calorifica estan inseparablemente vinculados
a las condiciones del movimiento del liquido. Se conocen dos regimenes
principales de corriente: e/ laminar y el furbu!ento. Cuando el régimen ;s
laminar la corriente tiene caracter tranquilo, en'fgrma de chorros. Cua2uio
el régimen es turbulento el movimientq es cadtico, vertiginoso (fig. 2- ).
El cambio del régimen de movimiento tiene lugar cuando se alcanza cierta
velocidad “critica™ que es diferente para ca:da caso concreto. -

Como resultado de investigaciones especiales O. _Reynolds ’estgblec:o
en el afio 1883 que generalmente el régimen de comente_del [1qmd9 n(}
se determina solamente por la velocidad, sino por un complejo at_im::enmogal
especial wil/v el cual estd compuesto de la _velocxdaq dg mov:mller;jtp e-
liquido w, el coeficiente cinematico de viscosidad lde:l l1gu1do vyla 1;1_1;11(1
sion caracteristica / del canal o del cuerpo aerodinamico. En la actuah a]
dicho complejo lleva el nombre de Nimero de Reyn'ofds y se designa con €
simbolo Re — wl/v. La transicion del régirpen Jaminar al _turbulento tiene
lugar al alcanzar este numero el valor critico Re,,. Por ejemplo, durante
el movimiento de un liquido en los tubos Re., = wed/v = 2-10%

a) e eprar

RS AT R e NI :
D e B R S DA S
7&%%@%29 22 3T DT NI

Eef oty

Fig.. 2.1. Carécter del movimiento de un liquido en un
tubo cuando los regimenes son: (a) laminar, (b) transitorio
y (¢) turbulento.

En el caso de movimiento turbulento todo el flujo esta saturado de
remolinos que se desplazan desordenadamente, surgen o desaparecen Inin-
terrumpidamente. Todavia no estd descifrado por completo el mecanismo
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de formacién de dichos remolinos. Una de las causas de su aparicién es
que la corriente laminar pierde su estabilidad lo que se acompaiia con la
formacién de remolinos, que al difundirse en nicleo y al desarrollarse
luego, ocupan todo el flujo. A la par con esto, como resultado de la visco-
sidad del liquido, estos torbellinos se atentian paulatinamente y desaparecen.
Debido a la interrumpida formacion de torbellinos y su posterior difusién,
tiene lugar un revuelto intenso del liquido que lleva el nombre de la mezcla
turbulente. Cuanto mayor es el nimero de torbellinos, tanto mas intenso
es el mezclado del liquido y tanto mayor es su turbulencia. Hay dos tipos
de turbulencia: natural y artificial. La primera se establece de modo natural.
Para el caso del movimiento estabilizado dentro de un tubo liso la turbu-
lencia la determina completamente el valor del nimero Re. La segunda
se provoca artificialmente introduciendo en el flujo cualesquiera obstéculos:
por ejemplo, redes u otras fuentes de perturbacién. Sin embargo, en pre-
sencia de cualquier tipo de turbulencia, cerca de la superficie, en una capa
fina, a consecuencia del rozamiento viscoso la corriente del liquido se
frena y la velocidad llega hasta cero. A dicha capa suelen llamarla subcapa
viscosa.

Para los procesos de la emisién calorifica el régimen de movimiento
que se opera en el fluido tiene gran importancia, puesto que este régjmen
determina el mecanismo de transferencia de calor. Cuando el régimen es
laminar la transferencia térmica en la direccion de la normal a la pared
se realiza en lo fundamental por medio de la conductibilidad térmica.
Cuando el régimen es turbulento dicho método de transferencia se conserva
solamente en la subcapa viscosa, mientras que en el seno del nticleo turbu-
lento la transferencia se efecttia debido al mezclado intenso de las parti-
culas del liquido. En estas condiciones la intensidad de la emisién calorifica
de los gases y liquidos corrientes se determina, en lo fundamental, por
ln resistencia al paso del calor (resistencia térmica) de la subcapa adyacente
o la pared. Esta resistencia, comparada
con la resistencia térmica del ntcleo, Y
resulta ser determinante. Es facil de cercio-
rurse de esto, si se observa la variacion de
In temperatura del liquido en la direccién

la normal a la pared (fig. 2-2). Como

J

ve, la maxima variacién de la tempe- 'J?ICL;
fatura tiene lugar dentro de los limites de )
‘s capa fina situada cerca de la superficie. Q@ Q
\ través de esta capa el calor se transmite b

wr medio de la conductibilidad térmica.

I'or consiguiente, tanto para el régimen
mar de la corriente, como para el
ilento situados cerca de la superficie
iplicable la ley de Fourier:

e

Fig. 2-2. Carécter de la variacién
de la temperatura en la capa limite
A grad 1, (2-3) al calentar el liquido.

grad r es el gradiente de temperatura en las capas del liquido
wlyacentes a la superficie del sélido.
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g . . de
El proceso de la emisién calorifica eacomphcagio dy el coeﬁg;;;lrt:ntes
traspaso del calor representa una funcién complicada c;onl e
ap itudes que caracterizan este proceso. En caso gegerla ed'mensiones
EL %?aspaso del calor es una funcién drt;i la i;)rrélaaldfa re (zit: ; ; i e
cie de - loci
_...de la temperatura de la supe ; o
gélle}quid:) w, de sutemperatura f, y de las grog:edadcis f;simas; sdcécl;g::; .
tales como: ol coeficiente de conductibilidad térmica 2, el calor : P >
1: densidaci p, el coeficiente de viscosidad u y otros factores: i
o :f(ws rps te1s A! cp) ps U, 4, ¢5 ’1! !29 .. ') e E:
Actualmente como portadores de calor se usan las mas 1e;e;1_6;
tancias: aire, gases, agua, aceite, benceno, alcoholes, metales en :1‘ ::i s
su;i?erentés meéclas especiales. Dependiel‘ndo del género y las gmcri)ilt?erinte
t)‘(' icas de estas sustancias la emision calorifica transcurre de rgo o1 o
- eculiar. Las propiedades fisicas de cada,agente po'rFadorl e cal ozratura
guspvaloreé determinados y, como regla, estan en funcion de la temp I
e éstos, también de la presion. | ]
. alg}nzzzﬁdcfeme de conductibilidad térmica 2 cali‘;tcterlza la capacidad de
ia para conducir el calor (véase cap. 1). ]
< Sgit:c::’frlraeglecfﬁco determina la cantidad del calo; necesaria para ;ﬁtl:t:::lz:;
i lor especifico a presion ¢
la sustancia en un grado. El calor e e
;e l:iis?;na con ¢, (capacidad calorifica a presion constante) y ¢, a volume
constante (capacidad calorifica a volumen constante). g R el
La densidad p de la sustancia representa la relacion de su
vmlfﬁ‘??éeﬁciente de conductibilidad de la tempemltura :;l/(z% a::r::;:erl;;l
i iacién de la temperatura en el cue - 7).
la velocidad de variacion de | g i A
j i es tienen viscosidad; e
Viscosidad. Todos los liquidos reale sidot i e
diferentes velocidades, siemp
as capas que se mueven a lad
czl;.l?u‘;r}za de fozamiento interno que se opone al mowmlentto. Deni;:;e;c:;:
. la ley de rozamiento Vviscoso de Newton esta fuerza ang.tc:l o el
i?l?dad de superficie, es proporcional a la variacién de la velocidad seg
la normal hacia esta superficie:

s:p};.

: e . st
La magnitud p se llama coeficiente de viscosidad o coeficiente dinami
iscosidad. 2 : A,

: vclz;?ado dw/dn = 1, s = p, por consiguiente, el r;'%ei_icxgnte g;t;i:st%oseng.i

iccid nidad de superficie de ¢ to

la fuerza de friccion por u =
Ztgrf:iapas liquidas que ‘“deslizan” una sobre otra, conﬁig c;}anigfc[;dad
que en una unidad de longitud de la normal a la superficie,

imiento varia en una unidad. _ :
- aof;s ecuaciones de hidrodinamica y termopraugferencwi cgnni;ri%catgarg:;z;
se presenta la relacion entre el coeficiente de ylscosmad y la de
se denomina coeficiente cinemético de viscosidad:

I

P

El coeficiente térmico de dilatacién cibica P caracteriza la variacién

relativa del volumen cuando la temperatura aumenta en un grado (a presion
constante):

1 dv
ﬂ:_l ('_') s
Z or P = const

donde v es el volumen especifico en m?®/kg.

Para los gases el coeficiente térmico de dilatacién ciibica se determina
por la férmula siguiente:

g

1
=

2-2. Ecuaciones diferenciales del intercambio térmico

Estudiar cualquier fenémeno significa establecer la dependencia entre
las magnitudes que lo caracterizan. Para los fenémenos complicados,
en que las magnitudes determinantes varian en el tiempo y el espacio,
es muy dificil establecer la dependencia entre las variables. En tales casos,
aplicando las leyes generales de la fisica, se limita a establecer una relacién
entre las variables (coordenadas, tiempo y propiedades f: isicas) que abarque
un lapso breve y un volumen elemental del espacio. La dependencia asi
obtenida es la ecuacién diferencial general del proceso examinado. Después
de integrar esta ecuacién obtenemos la dependencia analitica entre las
magnitudes para todo el dominio de la integracién en el intervalo de tiempo
estudiado.

Dichas ecuaciones diferenciales se pueden plantear para cualquier
proceso y, en particular, para el proceso de emisién calorifica. Puesto que
la emisién calorifica no se determina solamente por los fenémenos térmicos,
vino también por los hidrodinamicos, el conjunto de éstos se describe por
un sistema de ecuaciones diferenciales del cual forman parte la ecuacién
de la conductibilidad térmica, la de movimiento y la de continuidad.

|. Ecuacién de conductibilidad térmica. La ecuacién diferencial de
conductibilidad térmica se deduce, partiendo del principio de la conser-
vacion de la energia.

Scparemos en el seno del flujo en movimiento un paralelepipedo

mental de aristas dx, dy y dz y, considerando los parimetros fisicos

. ¥ p como constantes, escribamos para éste la ecuacién de balance

"o Si se desprecia la variacién de presién, entonces, segiin el primer
fncipio de la termodinamica, la cantidad de calor suministrada es igual
W/ cambio de la entalpia del cuerpo.

Calculemos la afluencia de calor a través de las caras del elemento

widis a la conductibilidad térmica. De acuerdo con la ley de Fourier

45




[ecuacién (1-1)] la cantidad de calor que pasa durante el tiempo dr, en
la direccion del eje x, a través de la cara ABCD (fig. 2-3) es igual a:

z 0.= — 2 2L dydzdr,
A gz" dx
¢ I I y a través de la cara EFGH que
lif 1 l yo tiene la temperatura -+ g—‘ dx
. . =
| 9/“/ / { durante el mismo tiempo, es:
2z I e ks af,, 0
L ST ;'=—A__(:+£dx) dydade.
' ~a ox dx
Qy_~7 0.~
/J-— ———+—— Restando de la primera igualdad
- | E-WN =z la segunda, obtenemos
j dz P d0,. = 0. — =
Fig. 2-3. Para deducir la ecuacion di- — )_.? dx dy dz dt.
x2

ferencial de conductibilidad térmica.

De modo analogo, en las direcciones de los ejes y y z, tenemos:

d0.= 2L dx dy dz d
0,= -J;;xyzv:,

d0. — 2 L4 dx dy dz dr.
az*
ntiene el elemento de volumen de

La cantidad total de calor que co
es igual a la suma de estas tres

lados dx dy dz, durante el tiempo dr,
expresiones, es decir:

dO = dQ, + dQ, + dQ. = o, Pt ) gy dy dz dr. ()
% % 7 dx* dy? dz*
Como resultado de tal afluencia de calor la temperatura del elemento
cambiar4 en la magnitud % dr* y la entalpia, en la magnitud
T

dQ = c,p %’ dx dy dz dt. (b)

) 1.a variacion total de cualquier magnitud ¢ (presion, velocidad, densidad o tem-
peratura) de un elemento del liquido en movimiento es consecuencia de dos fenomenos
que son: la variacion con el transcurso del tiempo y la variacién a consecuencia de
desplazamiento del elemento desde un punto del espacio a otro.

Basindose en el concepto de derivada total puede escribirse:

dp dp do dx dp dy 109 'dz

S s &, e e

Los primeros miembros de 1 i
prir as expresiones (a) y (b) son iguales
por consiguiente, son iguales también sus se i 5 4
e gundos miembros. Igualandolos
Dt a2 a2 S
cp —dxdydzdr =A< 4 2L o
oP dr dx® + dy? i dz*
Después de reducir en dx, dy, dz
le , dy, dz, dt y trasladar c,p al i
bro, la ecuacién queda de la siguiente forma: g i1
Dt A [ 22t Pt %t
Paso I Sy | e S — i 2
o (ax= i o = azz) = av/*. (2-5)
b ]IE:sta es precisamente la ecuacién diferencial de conductibilidad térmica
e ouliler—~K1rch_hoff que establece la relacién entre las variaciones
temporales y espacml'es de la temperatura en cualquier punto del medio
en mowmle;no; aqui a es el coeficiente de conductibilidad de Ia te
ratura y /* el operador de Laplace. s

) dx dy dz dr.

Puesto que

Dr ar ar at at

it = L)
dr 6r+ xax+w?ay+wzaz:

3 .
(” I

e ﬁ ?i{ ‘r?i iﬂ_r
dr dx f}x’ ays azﬂ .

dt 7
+W,—(;+W-L{-=a(

~ oz (2-5 3-)

En esta forma la ecuacién se aplica, durante el estudio del proceso d
x-;\ndllctlli')llldad térmica, a los liquidos en movimiento. Para se 7 ;so .
cn los solidos la ecuacién (2-5a) toma el aspecto: Lo

o,

)

{ s v dz? (2-6)

2. Ecuacién de movimiento. En la ecuacién (2- :
lemperatura ¢ estan presentes también tres varisfblzs?) v? l?v p;lrwcor]lz .
1i| :1-“(ijstra que el campo.dc. temperatura, en un liquido xén J|:novir;iiens{too
‘- [ u1 e adcméslfie Ia?. dlstn_bumén de las velocidades. A esta tltima ]:;
desceribe la ecuacion diferencial de movimiento cuya deduccion se basa
la segunda ley de Newton, que dice: la fuerza directamente pro B

producto de la masa por la aceleracidn. ik

"'I d l":‘*’?éﬁ"a"é'ﬁl)’ _dzhti; tielnen el sentido de las componentes de la velocidad w.. u

sta derivada si estd relacionada con la materia o la su i el
St Ll ; ) stan

nina derivada substancial y se designa con un simbolo especialc}a S EULSIRIE

Dp dp do do do
-t W — Wy, —  ——
* ax Y ay e 0z

/ot representa la variacién local, y

ot

e E)go ag
o 1 “.}f — 4 Wy —
A ay dz

varincion convectiva de la magnitud ¢.
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Separemos en el flujo de un liquido en movimiento un paralelepipedo
elemental con aristas dx, dy y dz. Sobre el elemento separado actiian
tres fuerzas: fuerza de gravedad, resultante de las fuerzas de presion y
resultante de las fuerzas de friccion. Hallemos las proyecciones de estas
fuerzas sobre el eje x (direccién y sentido de los ejes véase en la fig. 2-4).

a) La fuerza de gravedad se aplica en el centro de gravedad del elemento
de volumen dv. Su proyeccién sobre el eje x es igual al producto de la
proyeccion de aceleracién de la caida libre g, por la masa del elemento
pdv, a saber:

gwp dv=g.pdxdydz. ©

b) La resultante de las fuerzas de présion se determina haciendo las
consideraciones siguientes. Si en la cara superior del elemento la presion
del liquido es igual a p, en este caso sobre la superficie elemental dy dz
actlia una fuerza pdy dz. En la cara inferior la presion del liquido es igual

ap-+ —g%dx y sobre la misma actia la fuerza — (p - gz-] dy dz. El

signo negativo indica aqui que la fuerza actia en sentido opuesto al sentido
del eje x. La resultante de estas fuerzas es igual a su suma algebraica:

pdydz_(p+ﬁ’£dx)dydz=_'?—"dxdydz. @
dx dx

¢) Durante el movimiento de los liquidos, en la realidad siempre surge
la fuerza de friccién. El método mas simple usado para encontrar la expre-

P
ﬁ‘ ' — g
I T y
2 &
N
g Ql
o apatko o
>3 l /
z p+£§dx

Fig. 2-5. Fuerza de frota-
miento que actia sobre un
elemento del liquido en
movimiento.

Fig. 2-4. Para deducir la ecuacion diferencial
del movimiento de un liquido.

sién de esta fuerza, consiste en estudiar un flujo plano laminar en el que
la velocidad w, varia solamente en la direccién del eje y. En este caso la
fuerza de friccion surge solamente en las caras laterales del elemento
(fig. 2-5). Cerca de la cara izquierda la velocidad de movimiento de las
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particulas es menor que en el mismo elemento, por lo que aqui, en la
seccién y la fuerza de friccion esta orientada en sentido opuesto al del
movimiento y es igual a — s dx dz. Cerca de la cara derecha del elemento,
al contrario, la velocidad de movimiento de las particulas del liquido es
mayor que en el mismo elemento, por eso aqui, en la seccién y + dy
la fuerza de friccién estd orientada en la misma direccion y sentido del

movimiento y es igual a [s + ? dy) dx dz.
[y

La resultante de estas fuerzas es igual a su suma algebraica:
ds ds

(s + — dy) dxdz— sdx dz = — dx dy dz,
dy dy

donde s es la fuerza tangencial de friccién por unidad de superficie;
, dw,
segtn la ley de Newton s = p =

Sustituyendo este valor en la ecuacién anterior y aceptando y = const,
obtenemos:
d*w.

@ dv = u —=dv.
dy dy*

Sin embargo, esta expresion relativamente simple se tiene solamente
para el movimiento unidimensional. Pero para el caso general en que w
varia en todas las tres direcciones, la proyeccion de las resultantes de las
fuerzas de friccién sobre el eje x se determina mediante la expresién
siguiente:

Py | Pwy | Pwy .
s> = 3 e
:( o o = ¥ dv = p\/*wdv (e)

Sumando ahora las expresiones (c), (d) y (¢) obtenemos la proyeccién
de la resultante de todas las fuerzas aplicadas al volumen dv sobre el eje x:

ap Pw, . Pw, | OPwy
[;:gx—z'%*ﬂ(EF-F _5'y—’+ @)]d!" (f)

De acuerdo con el segundo principio de la mecdnica esta resultante
¢+ igual al producto de la masa del elemento pdv por su aceleracion
Dw,Jdr Y):

Dw aw. dw dw ow
) —=dy = 4w, 4w, —=4+w = 1 dv.
Jrr( p(67+xdx+ y6y+ * 0z )

V' Weéase la llamada en la pég. 46.
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Igualando entre si las ecuaciones (f) y (g) y reduciéndolas en dv
podemos escribir:

owy Iy r)w awx
= w —
p dr _]_ p ( F dx + + oz )

Pw, | Pw,  Pw
= pg,— — —= . 2-7
Pg +,u( +ay2+aze) 27
Todos los términos de esta ecuacién, tienen las dimensmnes de fuerza
por unidad del volumen (N/m?).
Por el mismo procedimiento se pueden obtener también las ecuaciones
para las proyecciones de las fuerzas resultantes en los ejes y y z, o sea:

dw w. dw dw
tplweZ+w, 24w, 2| =
pé’r p("&x+ "ayT %

dp ( Py | Pwy |, PPwy 2
= —_—— 4 —= T -7
pgy dy + M Ox ays + ozt ( EI.)
dw.. dw, ow, | dw.
— e 2 B w.— 1 =
p(’)t+p(wx8x+uyay—r x()z)
_ % Py | OPw, | Fw, 2-7b
SR ey ”(6x’+6‘y2 T S

La ecuacién (2-7) es precisamente la ecuacion diferencial de movi-
miento del liquido viscoso incompresible, es decir, la ecuacién de Navier—
Stokes. Esta es vilida tanto para el movimiento laminar, como para el
turbulento.

3. Ecuacion de continuidad. Puesto que en la ecuacién de movimiento
aparecié una incdgnita nueva, la presion p, el nimero de incégnitas en
5 las ecuaciones (2-5)'y (2-7) pasé a
j{ L ser mayor que el nimero de ecua-

My ciones, es decir, el sistema resultd

y ser no cerrado. Para obtener el

sistema cerrado es necesario agregar
] a las ecuaciones presentes una
ﬂﬂf / ¥ ecuacién mas, la de continuidad,
" que se deduce con ayuda del prin-
cipio de la conservacion de la

/N/ P masa.

Jﬁ/__ . Separemos en el flujo de un
liquido en movimiento un paralele-

Z  pipedo elemental con lados dbx,

Mg dy y dz y calculemos la masa del

liquido que fluye a través de éste

en el tiempo dr (fig. 2-6).

Fig. 2-6. Para deducir la ecuaciéon dife-
rencial de continuidad.
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En la direccién del eje x a través de la cara ABCD entra la masa
del liquido

M; = pw, dy dz dr.
A través de la cara opuesta EFGH sale la masa M.’

M= [pw, + 9_(%‘12‘-’ dx] dy dz dr.
X

Al sustraerle a la segunda igualdad la primera obtenemos el exceso de
masa del liquido que sale del volumen en la direccién del eje x, es decir:

dM, = M) — M, = di (pw,) dx dy dz dx.
X
Del modo anéilogo para las direcciones segiin los ejes y y z tenemos:

o
M, = E; (pwy) dx dy dz dx;

dM. = fj— (pw.) dx dy dz dr.
& dz

El exceso total de masa del liquido que sale, es igual a la suma de
estas expresiones:

d d d
= |— —= — dv dt.
ant = [ ow) + 5 o)+ pw)| o
Este exceso esta condicionado por la disminucién de la densidad del
liquido en el volumen dv, y es igual a la variacién de la masa del volumen
dado en funcién del tiempo. Por consiguiente,

d
[—(p Wl (pwy)—l-—(pw)]dudt=—‘—£-dvdr.

Después de reducir y trasladar todos los términos al primer miembro
de esta igualdad, encontramos finalmente:

dp | dpwg) | A pwy) £s dpw.) =0 (2-8)
ax Ay dz

I'sta es precisamente la ecuacion diferencial de continuidad en su forma
4s general. Los liquidos incompresibles tienen densidad constante.
I este caso la ecuacion (2-8) se simplifica asi:
W Tw, dw.
. 4 Oy OWe (2-9)
\ dy oz
I, Condiciones de conmtorno. El sistema de ecuaciones diferenciales
patn los procesos del intercambio de calor por conveccién abarca una
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cantidad sin niimero de procesos de emision calorifica, descritos por dichas
ecuaciones. Pero ocurre que al mismo tiempo cada uno de éstos se diferencia
de los otros en ciertos aspectos particulares. Para limitar el problema,
separar el proceso examinado de la cantidad sin niimero y para definirlo
univocamente, es decir, dar su descripcion matematica completa, se hace
necesario agregar al sistema de ecuaciones diferenciales la descripcion
matematica de todas sus caracteristicas particulares, las que se llaman
condiciones de univocidad o de contorno.

Las condiciones de univocidad constan de:

condiciones geométricas que caracterizan la forma y las dimensiones
del sistema en que desarrolla el proceso;

condiciones fisicas que caracterizan las propiedades fisicas del medio
y del cuerpo;

condiciones de frontera que caracterizan las particularidades con que
se desarrolla el proceso en los extremos y contornos del cuerpo;

condiciones de tiempo que caracterizan las particularidades del proceso,
en el tiempo.

Cuando para cualquier caso concreto, estin dadas las condiciones de
univocidad, entonces éstas, junto con el sistema de ecuaciones diferenciales,
conforman la descripcién matematica del proceso dado. De este modo
después de resolver el sistema de ecuaciones puede obtenerse la descripcion
completa del proceso con todos sus detalles: campo de temperaturas,
velocidades, presiones, etc.

Por lo comtin, para los calculos técnicos el coeficiente de conductibilidad
térmica es fundamental. Este coeficiente se determina mediante la ecuacién
(2-1). Si se conoce el campo de temperaturas, la determinacion del coeficiente
de conductibilidad térmica se basa sobre los postulados que a continuacion
se transcriben.

El flujo de calor que transmite el liquido a la pared pasa a la superficie
a través de la capa del liquido adyacente a esta, en forma de la conduc-
tibilidad térmica, lo que permite determinar dicho flujo con ayuda de
la ley de Fourier:

30/=— 14 (ﬂ) dF.
on n=0

De otra parte, para el mismo elemento de la superficie la ley de
Newton—Richman dice:

dQ — a(rp — r“) dF.

Igualando los segundos miembros de estas dos ecuaciones obtenemos

A dat
x=— (—) : (2-10)
n—0

th—1In \ o

Esta ecuacién se llama ecuacion de emision calorifica y permite deter-
minar el coeficiente de traspaso del calor, si se conoce el campo de tempe-
ratura en el liquido.
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Las condiciones de univocidad se pueden dar en forma de los valores
numéricos, de dependencias funcionales o en la forma tabular. Si se examina,
por ejemplo, el caso de la emisién calorifica durante el movimiento de
un liquido en un tubo. En este caso se pueden dar las siguientes condi-
ciones de univocidad:

1. El tubo es liso, de seccién circular; su didmetro interior es d y su
longitud, /.

2. El agente de transformacién, o sea, el portador de calor para nuestro
caso el agua que es liquido incompresible, cuyas propiedades fisicas son:
M1), ¢,(t), u(t) y p(1). Cuando se puede prescindir de la dependencia entre
las propiedades fisicas y la temperatura, las propiedades se dan simple-
mente como los valores numéricos de A, ¢,, u y p-

3. La temperatura del liquido en la entrada es igual a #; yen la
superficie del tubo, a 7,. La velocidad en la entrada es igual a w y cerca
de la misma pared w = 0. Si la temperatura y la velocidad en la entrada
no son constantes, entonces es necesario plantear la ley de su distribucion
segun la seccién.

4. Para los procesos estacionarios las condiciones de univocidad en
el tiempo se eliminan.

De este modo la discripcién matematica del proceso de emision calo-
rifica consta de: 1) la ecuacién dé conductibilidad térmica; 2) la ecuacion
de movimiento; 3) la ecuacién de continuidad; 4) la ecuacion de emision
calorifica y 5) las condiciones de univocidad.

En la actualidad, sélo para un niimero limitado de problemas, los mas
simples, al introducir determinadas suposiciones conel fin de simplificarlos,
se han logrado obtener soluciones analiticas para el sistema de ecuaciones
diferenciales del intercambio de calor por conveccién. Dicha situacion se
explica por la gran complejidad de las ecuaciones o, en fin de cuentas,
por el caricter complejo y multilateral del contenido de los mismos
procesos.

A causa de las limitadas posibilidades para llevar a cabo la resolucion
analitica de las ecuaciones diferenciales aducidas anteriormente, €l experi-
mento adquiere gran importancia en el estudio de los procesos de emision
calorifica. El estudio experimental de complicados procesos que dependen
de un gran nimero de factores es un trabajo dificil. Ademaés, al organizar
¢l experimento, aparte del estudio detallado del proceso en mencion,

iempre se suele plantear también la tarea de obtener los datos ttiles para

calcular otros procesos afines al estudiado. Uno de los métodos para
resolver este problema es la teoria de la semejanza, que por su esencia
¢v la teoria del experimento (19, 36).

2-3. Fundamentos de la teoria de la semejanza

| 4 teoria de la semejanza es la ciencia que estudia la similitud de los
(enomenos. En la geometria, de donde se tomé este término por primera
. nos encontramos con el concepto de la semejanza. Como se conoce
Lo figuras semejantes geométricamente, por ejemplo, los tridngulos expues-
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tos en la fig. 2-7, poseen la propiedad de que sus angulos respectivos
son iguales y los lados homdlogos, proporcionales, es decir,

K =L'E =1l = ¢, (2-11)

donde I, y I;  son las dimensiones lineales de los lados de una figura;
I, 1y y Ii' son las dimensiones lineales homélogas de otra figura
semejante a la primera;
¢ es el factor de proporcionalidad o la constante de
la similitud geométrica.

La condicién (2-11) es la enunciacién matematica de la semejanza
geométrica. Esta condicion se verifica para cualesquier segmentos de las
figuras semejantes, por ejemplo,
alturas, medianas, etc. Si ademas
las figuras semejantes se orien-
tan de idéntico modo, entonces
debido a la igualdad entre sus
angulos correspondientes sus
lados homologos seran paralelos.
Cuando se conocen las con-
diciones de semejanza se pueden

7 Pl resolver una serie de problemas

Fig. 2-7. Triangulos geoméiricamente  se- p;éctlcos. Aprovecl'.lando las pro-

mejantes. piedades de semejanza de los

triangulos, por ejemplo, se puede

determinar la altura de un arbol o el ancho de un rio sin tener que
realizar mediciones de altura o anchura.

El concepto de semejanza se puede extender a cualquier fenémeno
fisico. Se puede hablar, por ejemplo, acerca de la semejanza cinemdtica
del cuadro que representa el movimiento de dos flujos de un liquido,—
semejanza cinematica de la semejanza de las fuerzas que provocan
movimientos similares, — semejanza dinamica; de la semejanza del cua-
dro de distrbucion de temperaturas y flujos calorificos, la semejanza
calorifica, etc.

En caso general el concepto de semejanza entre los fenémenos fisicos
se reduce a los postulados siguientes:

a) El concepto de semejanza en cuanto a los fendmenos fisicos es
aplicable solamente a fenémenos de un mismo género con igual calidad,
y que se describen analiticamente con ecuaciones que tienen tanto iguales
la forma, como el contenido.

Si la descripcién matematica de dos fenémenos cualesquiera tiene
forma igual, pero su contenido fisico es diferente, dichos fenémenos se
denominan analdgicos. Tal analogia se da, por ejemplo, entre los procesos
de la conductibilidad térmica, electroconductibilidad y difusién.

b) La premisa obligatoria para la semejanza entre los fenémenos
fisicos ha de ser su semejanza geométrica. Para que exista esta tiltima es
necesario que los fendmenos en mencion siempre se desarrollan en sistemas
geométricamente semejantes.
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¢) Al llevar a cabo el analisis de los fenémenos semejantes pueden
compararse Unicamente las magnitudes homogéneas solo en los puntos
homélogos del espacio y en los momentos homdlogos del tiempo.

Llamanse homogéneas a las magnitudes que tienen un mismo sentido
fisico e igual dimensién. Se denominan homdlogos a los puntos de los
sistemas geométricamente semejantes cuyas coordenadas satisfacen la
condicién (2-11):

x!f =] cfx!, y!! — c;y!’ z”’ — clz!.

Dos intervalos de tiempo ' y '’ se conocen como homdlogos si tienen
el origen comin de célculo y estin ligados con una transformacién por
similitud, es decir, 7" = ¢,7".

d) Finalmente la semejanza de dos fenomenos fisicos significa que todas
las magnitudes que caracterizan los fenémenos examinados son similares.
Esto significa que en los puntos homélogos del espacio y en los instantes
homdlogos cualquier magnitud ¢’ del primer fendmeno es proporcional
a la magnitud homogénea @'’ del segundo fenémeno, es decir:

SR (-12)

El factor de proporcionalidad ¢, se denomina constante de semejanza;
el factor ¢, no depende de las coordenadas, ni del tiempo. Simultaneamente
cada magnitud fisica ¢ tiene su constante de semejanza c, que se diferencia
numéricamente de las otras. Para conocer a qué magnitud se refiere la
constante en mencién, a cada una de éstas se le agrega el indice corres-
pondiente.

Asi pues, la esencia de la semejanza entre dos fendmenos significa que
hay una similitud entre los campos de las magnitudes fisicas homdnimas
que definen estos fenémenos. En el proceso del intercambio de calor por
conveccién la temperatura, la velocidad, la presién, y frecuentemente los
parametros fisicos del medio (coeficiente de viscosidad, conductibilidad
I¢érmica, densidad y otros) pueden tener en diferentes puntos valores distin-
tos. Sin embargo la similitud entre dos procesos semejantes se da cuando
todas estas magnitudes en todo el volumen de los sistemas examinados son
cmejantes, es decir, existe similitud de campos entre estas magnitudes.
Para cada una de estas magnitudes: velocidad w, diferencia de tempe-
raturas entre dos medios A, etc., existe su propia constante de semejanza

¢4 etc. La enumeracién completa de todas las magnitudes que

iracterizan los fendmenos examinados se puede establecer solamente

. partir de la descripeién matematica de los fenémenos.
|.as constantes de semejanza en los mismos fenémenos para diferentes
nugnitudes no se pueden designar o elegir arbitrariamente. Entre estas
nstantes siempre existen correlaciones estrictamente determinadas que
deducen a partir del analisis de la descripcion matematica de los procesos.
| «1us correlaciones tienen importancia central en la teoria de la semejanza,
puesto que establecen la existencia de magnitudes especiales denominadas
wiumeros de semejanza (invariantes); los que conservan para todos los feno-
wenos semejantes el mismo valor numérico. Los nuimeros de semejanza
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son complejos adimensionales formados por las magnitudes que caracte-
rizan el fendmeno. Su propiedad caracteristica es dimensién cero. Es
normal dar a los niimeros de semejanza los nombres de los cientificos que
se han destacado en el trabajo cientifico de la esfera correspondiente y
designarlos con las dos letras iniciales de su apellido, por ejemplo: Re (Rey-
nolds), Eu (Euler), Nu (Nusselt) o simplemente con las letras: K,
N, etc.

Los nimeros de semejanza pueden obtenerse para cualquier proceso
fisico. Para esto es preciso disponer de su descripcion matemética. Pues
ésta es la premisa indispensable de la teoria de la semejanza. Sin esto
toda esta teoria se reduciria a la simple definicion de similitud.

Los principales postulados de la teoria de la semejanza se pueden
enunciar en forma de tres teoremas. El primer teorema establece la relacion
entre las constantes de semejanza y permite hallar los mimeros de semejanza.
En su forma general este teorema se enuncia asi: los procesos semejantes
tienen iguales niimeros de semejanza.

El segundo teorema de semejanza define que la dependencia existente
entre las variables que caracterizan cualquier proceso, puede representarse
como la dependencia entre los ntimeros de semejanza K, K,. .., K,:

flKy, K, ..., K,) = 0. (2-13)

La dependencia del tipo (2-13) se llama ecuacién de semejanza. Puesto
que para todos los procesos semejantes los niimeros de semejanza conservan
un mismo valor, las ecuaciones de semejanza son también iguales para
ellos. Por consiguiente, al representar los resultados de cualquier experi-
mento en forma de niimeros de semejanza obtenemos la dependencia general,
que es vilida para todos los procesos semejantes.

Hasta este momento hemos considerado las propiedades de los feno-
menos semejantes partiendo de la existencia de estos. Sin embargo es
posible plantear el problema inverso: ;qué condiciones son necesarias y
suficientes para que los procesos sean semejantes? La respuesta a esta
pregunta la da el tercer teorema de semejanza que se enuncia asi: Son
semejantes aquellos procesos cuyas condiciones de univocidad son idénticas,
y cuyos numeros de semejanza, compuestos por las magnitudes que forman
parte de las condiciones de wunivocidad, tienen idéntico valor nu-
meéricol).

Seglin muestra este teorema resulta necesario separar de modo especial
los nimeros de semejanza compuestos por las magnitudes que forman
parte de las condiciones de univocidad. Dichos ntimeros se llaman deter-
minantes o criterios de semejanza. La invariancia (identidad) de dichos
nimeros determinantes es la condicion que se debe cumplir para obtener
la semejanza. Pero la identidad de los numeros de semejanza que contienen
también otras magnitudes no presentes en las condiciones de univocidad,
se obtiene por si misma como resultado de la similitud establecida; estos
numéros de semejanza se llaman determinados.

1) En la literatura la identidad de los valores numeéricos se designa mediante la pala~
bra idem.
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Pues, la teoria de la semejanza permite encontrar las ecuaciones de seme-
janza validas para todos los procesos iguales sin integrar las ecuaciones
diferenciales, a partir de éstas y aplicando los datos experimentales hallar
los niimeros de semejanza.

Sin embargo, tales dependencias generales estan limitadas por las
condiciones de semejanza, por lo que de dichas dependencias no pueden
hacerse deducciones que salgan fuera de los limites de estas limitaciones.
Es necesario recordar siempre que la teoria de la semejanza no da una
solucion general: esta teoria permite solamente generalizar los datos
experimentales en la esfera limitada por las condiciones de semejanza.
Por eso es torrecto extender los resultados de un experimento separado
sélo a fendmenos y procesos semejantes.

Expliquemos los postulados generales de la teoria de la semejanza con un ejemplo
particular tomado de la hidromecdnica. Para esto examinemos uno de los casos mds
simples del movimiento del liquido o del gas forzado isotérmico estacionario, dentro
de un canal plano. El esquema de este movimiento se muestra en la fig. 2—8. En la
entrada del canal la velocidad del movimiento es constante. A medida de que el fluido
avanza a lo largo del canal, debido a las fuerzas de rozamiento viscoso, las particulas del
liguido proximas a la superficie se demoran. En el flujo surge entonces un campo variable
de velocidades.

Efectuemos el andlisis de similitud de tales corrientes. Para esto examinemos dos
canales semejantes cuyas dimensiones son [, h” y I”", h”’, respectivamente. La similitud
geométrica de los sistemas esta caracterizada por la constante de semejanza geométrica:

Ul =kl = ¢. (2-14)

- Iros puntos homologos de estos sistemas les determinan las coordenadas x’, ' ¥
", ", enlazados entre si por la constante
de semejanza geométrica:

i r )y’
X% =y |y =ley. (2-15)
Para las corrientes estacionarias el sis- Hf; w;;
fema de ecuaciones diferenciales puede /
escribirse en la forma siguiente? : 7 T
. 12
oWy Oy ap =] ] e
PWx— + pWy—— = — — 2 z'
gl R L ay dx & -
2 2 Z ==
Pwy Pw, Ay i
‘ 4 ——=] 2 2-16 i
’ ( dx? dy* ] ( )
”
dw ’}W’y }I'FJ' Wy,
{ =0 (2-17) -
X dy e
= i
I.a ecuacion (2-16) estd deducida de S
cuacion general de movimiento de g

wier - Stokes (citada en el § 2-2).

\demis subrayemos lo siguiente: en la  Fig. 2-8. Para analizar la similitud que

wion total de Navier — Stokes figura  tiene el movimiento isotérmico forzado del
wnitud g.p que es la fuerza de gra-  liquido en los canales planos.

"' Pura simplificar, aqui no se traza la proyeccion de la ecuacion de movimiento
wdue el eje p. Pues, al realizar el andlisis de la semejanza esto no limita la generalizacion

¥ POERo,
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vedad del volumen unitario del medio. Sin embargo, la fuerza de gravedad puede
influir en la forma y el caracter del flujo solamente en dos casos.

En primer lugar, cuando existe irregularidad espacial en la distribucién de la densidad
del medio. En este caso en el sistema aparecen las corrientes de conveccion libre.

En segundo lugar (si la densidad es constante), la fuerza de gravedad puede influir
en el cuadro del flujo del liquido cuando hay superficies libres en el sistema, es decir, de
hecho en los sistemas bifasicos.

Ambos casos serdn examinados adelante.

En un flujo forzado, donde la densidad es constante y sin superficies libres, la masa
de cada elemento del medio se equilibra con el incremento hidrostatico de presion pgy,
es decir, con la parte de presion variable en el espacio que existirfa en el sistema, si el
liquido permaneciera en estado de reposo:

gxP = dpg;:llla-t; gy = apsl’ay'

Si bajo la presion p se entiende la diferencia entre Ia presion total Py el incremento
hidrostatico de presion pg, €8 decir, p = P — ps;, entonces en todos los casos analogos
la fuerza de gravedad desaparece por completo de la ecuacion de movimiento. Precisa-
mente esta magnitud figura en la ecuacion (2-16).

El sistema de ecuaciones (2-16) y (2-17) permite determinar las magnitudes que
tienen importancia para los procesos. Puesto que Ja presion p se encuentra en la ecuacion
solo bajo el signo de la derivada, esto significa que para el proceso tiene importancia
anicamente la diferencia de presiones y no su valor absoluto. Como la diferencia €s
mas comodo emplear en el examen de los flujos la diferencia que hay entre las pre-
siones en la entrada p; ¥y su valor corriente p:

Ap = po— P:

Este método resulta comodo también para muchos otros problemas hidromecanicos.
La lista de las magnitudes esenciales incluye: la velocidad wy ¥ Wy, la diferencia de
presiones 4p, la densidad p y el coeficiente de viscosidad del medio p. La semejanza de
dos corrientes significa, segin la determinacion general, 1a proporcionalidad entre sus
magnitudes

Wl iw!, = wil[w L = Cus dp”|Ap’ = € 4p5
Pl =cp ¥ KW =cCn 213

en todos los puntos homologos de los canales. Las constantes de semejanza ¢,,, €4 ps et
son numeros constantes. Entre ellos existen correlaciones determinadas que se establecen
a partir del anélisis de las ecuaciones del proceso.

Escribamos las ecuaciones (2-16) y (2-17) para cada uno de estos dos Pprocesos:

aw!f aw‘! a Py agw.ﬂ aiwff
tapt? x i p”w” e ip_ iE i + _._x.- . (a)
(T Y " ax” ax''e dy?
c'}w’;’ ()w;"
— et — =0 ®)
ax” ay”’
aw’ ow!,  odp’ (w0t
'x x P X X
ol P rPe S e A0 s B N <
PVx ox B0 Y ay’ dx' Gl l dx’* i ay ) i 2
aw'’ aw!
x y
e e () d
ax’ 5 ay’ ()

Sustituyamos ahora en el sistema de ecuaciones (a) ¥ (b) las magnitudes que llevan
el indice”, por sus valores expresados mediante las constantes de semejanza y las magni=

tudes con ::l indice".' Para ello se emplean las ecuaciones (2-15) y (2-18), es decir, x”" =
= ¢x', wl! = ¢, W}, etc. En tal caso este sistema de ecuaciones tomard la forma ):

cap 04p" | epCy ( PPwy Pwy )
by W i

o oy L

¢ Ox cf
Co (e MY g
A e lue (2-20)

d El sistema resultante contiene s6lo las magnitudes con el indice ‘. Por consiguiente,
?e escribe ahora el primer proceso para el que también existe el sistema de ecuaciones
c)y (d). Puesto que para un mismo proceso no pueden existir dos descripciones mate-
]:ilat“cas glferente_s, el sEst)ema de ecuaciones deducido (2-19) y (2-20) debe ser idéntico al
sistema de ecuaciones (¢) y (d). De aqui emanan las condiciones para obtener relaci
entre las constantes de semejanza. 2 RS
: En la _gcuacit}n de coqtinuidad. (2-20) .el multiplicador ¢,,/e; se reduce, por lo tanto,
esta ecuacion no impone ninguna limitacion en la eleccion de las constantes de semejanza.
o La ecuacion de movin;iemo (2-19) pasaré a ser idéntica a la ecuacion (c), si todos
]:]).s tres multiplicadores cpcwfc;, caplcy ¥ ?,;cwfc% son iguales por lo que se pueden reducir.
otemos que cada uno de los multiplicadores enumerados representa una constante

de semejanza de las fuerzas que actiian en el flujo. Dichas fuerzas son: inercia, presion
y viscosidad. Por eso la correlacion:

r';,:'i,fq = CApCI = epcyler (2-21)

expresa la condicion de la se_mn;janza dinamica vy significa que para corrientes hidro-
mecénicas semejantes los multiplicadores empleados en la transformacion por semejanza
de las fuerzas de inercia, presion y viscosidad son numéricamente idénticos. Al igualar

estos multiplicadores uno a otro por pares deducimos de la correlacion (2-21) dos condi-
viones:

o e (2-22)
capleptd= 1. (2-23)
Fstas correlaciones de la semejanza dindmica son precisamente Ias ecuaciones bus-
wlas que relacionan las constantes de semejanza para los campos de velocidad, presion
nsidad v viscosidad. ' ’

I'stas ecuaciones pueden representarse también en otra forma mds comoda si las
tintes de semejanza se sustituyen por sus valores de las ecuaciones (2-14) y (2-18)

\grupan luego todas las magnitudes que lievan los indices “ y “* en el primer y en

PPuesto que cp son los niimeros constantes, las reglas para la transformacion de las
il son siguientes:
Neew) co 09
"“-[\-J (|i ‘F;;
general,
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el segundo miembros, respectivamente. En este caso es comodo expresar la constante ¢y,
por medio de las ecuaciones de las velocidades a la entrada de los canales:

S rr
Cy = Wy Wy

Entonces en vez de las condiciones (2-22) y (2-23) obtenemos las equivalentes
a éstas:

pwilin = prwyl’p” = Re = idem; (2-24)

Py py_ B =P

— T ey = Eu = idem (2-25)

pwet P ¥y

Los nimeros de Reynolds (Re) y de Euler (Eu) obtenidos anteriormente conservan
para todas las corrientes hidromecanicas semejantes un mismo valor numérico.

De este modo se ha demostrado para el ejemplo examinado el primer teorema de
semejanza que dice; los procesos semejantes tienen los nimeros de semejanza iguales.

Ahora examinemos el caso en que para el canal marcado con el indice * (fig. 2-8)
estd dada en la entrada, otra velocidad w,, diferente del valor antiguo wg. En el flujo
se establecerd una distribucion de velocidades distinta. También, a consecuencia del
cambio de condiciones, la diferencia total de presiones A;, 3 resultard diferente de la anti-
gua 4p’. Este nuevo movimiento ya no es semejante al antiguo. A éste le correspondera
un nuevo grupo de corrientes semejantes y para €ste puede repetirse todo el proceso
de los razonamientos anteriores. En resumen resultard que para el nuevo grupo de co-
rrientes las condiciones de invariancia de los nimeros de semejanza (2-24) y (2-25)
tomaran la forma:

Re, — idem y Eu, = idem.

La diferencia consiste en que ahora ambos nGimeros de semejanza tienen distintos
valores numeéricos. Si se cambia de nuevo la velocidad w,, obtenemos una nueva dife-

rencia 4p) y nuevos valores para Re, y Eu, en el grupo de corrientes semejantes del que

se habla.
De aqui se deduce que la dependencia parcial entre las variables wp ¥ 4p

p(wo, 4p) = 0
puede representarse como:
f(Re, Eu) = 0, (2-26)

que es la llamada ecuacién de semejanza. La posibilidad de preseniar la dependencia
entre las variables como la dependencia entre los numeros de semejanza se establece con
la ayuda del segundo teorema de semejanza.

En los casos examinados anteriormente fue prefijada la velocidad de corriente del
liquido en la entrada, mientras que la diferencia de presiones la determinaba el mismo
desarrollo del fenémeno, o, en otras palabras, estaba en la funcion del proceso. Al
dar la velocidad, para realizar el desarrollo univoco del proceso de movimiento, el numero
de Reynolds resulta formado completamente por las magnitudes que entran en las
condiciones de univocidad. Por lo tanto éste es el nimero determinante de la semejanza
(criterio de semejanza). Al contrario, el numero de Euler incluye la diferencia entre las
presiones y resulta definido. .

Segun el tercer teorema de semejanza las condiciones necesarias y suficientes para
que dos procesos sean semejantes se dan cuando son iguales los numeros determinantes

de semejanza. De este modo la condicion

Re’ = Re" (2-27)

B0

{l:;mgaa I'a Sil’l’lilitl.!d de las corrientes hidromecdnicas en los sistemas marcados con
ices “ y . La identidad de los niimeros de semejanza a determinar

Eu" = Eu”

se ob]fiene coqlo c(;)nsecuencia de la semejanza ya establecida
a ecuacion de semejanza (2-26) es conveni ibirl
[ : A iente escribirla en forma i
de semejanza determinado esté en funcion del determinante 1) G

Eu = f(Re). 2-28)

2-4. Semejanza de los procesos de intercambio
de calor por conveccion

Los procesos del intercambio de calor durante el movimiento forzado
de un agente portador de calor y la conveccion libre se desarrollan de un
?eoge?-n cit_stmto.PPara estos procesos también resultan diferentes los nimeros
. Sepjaa::ila‘;. or eso es conveniente examinar inicialmente estos dos casos

y Condiciones de semejanza en el intercambio de calor durante el movi-
miento 'forzado del agente portador de calor. En prictica se encuentra
gran nimero de diferentes problemas en que el intercambio de calor se
l'efl]lza en condiciones en que el agente portador de calor tiene un movi-
miento forzado. Los problemas se diferencian por su forma geométrica
y por la configuracién de los sistemas en que transcurre el proceso del
intercambio de calor; por el cuadro cinematico y el régimen ‘de escurri-
miento del flujo. También pueden ser distintos los mismos agentes porta-
dores de calor: liquidos y gases. Sin embargo para todos estos procesos
semejantes las condiciones de similitud tienen un aspecto uniforme
universal que se determina con ayuda de la teoria de la semejanza. d
) i\nte todo pueden ser semejantes sélo los procesos del intercambio
de L.alor_qu; transcurren en sistemas geométricamente semejantes. Entonces
la premisa indispensable para que se halle similitud debe ser la semejanza:
entre los campos de velocidad, de temperaturas y de presiones en las
weeiones de entrada o inicial de tales sistemas. Si se cumplen estas condi-
clones, los procesos estacionarios del intercambio de calor por conveccion
durante el movimiento forzado serdn semejantes si se cumple que:

Re = idem; }

Pr idem.

(2-29)

) .'\..lvl‘cn;ln.ﬁ_(| ue las condiciones de univocidad en diferentes problemas pueden for-
[. !:l_::.:.m(:al r;md?. Al cambiar ]a’en_unciacibn como determinantes pueden
pto ‘mm.”‘]. :—c'? :] g St.‘mcjanz.a. Por consiguiente, el concepto del ,,nimero de seme-
TSR o es una propiedad inherente a un cierto nimero de semejanza.
jemplo, en el proceso examinado del escurrimiento de un liquido puede ase-

: ‘I. |:l!|\\&1.tl|'l.l| de movimiento también dando la diferencia total de las presiones
:I“nm‘ \I:.{:'.lllul. mientras que la velocidad de la corriente y el gasto resultardn

\ unciom del proceso. En este caso como determinante intervendrd otro numero

4, 1

p v
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El ntimero de Reynolds [véase la ecuacién (2-24)] determina la similitud
hidromécanica entre las corrientes de los agentes portadores de calor pues:

Re— ", (2-30)

donde w, es la velocidad caracteristica, corrientemente media, del liquido
o del gas en la seccién inicial del sistema;
| es la dimensidn caracteristica geométrica del sistéma, (por
ejemplo, el didmetro del canal, la longitud de la lamina, etc.);
v es el coeficiente cinematico de viscosidad del agente portador
de calor.
El niimero de Prandtl es la caracteristica termofisica del agente portador
de calor. Estd compuesto solamente de los parametros fisicos:

Pr — _’%’- o Pr=-"- g0

a

[puesto que v = p/p y a= Alc,p] y sus valores numéricos se dan en
las tablas.

Cuando son iguales los nimeros Re las condiciones de igualdad de
los nimeros Pr aseguran la semejanza térmica, es decir, la similitud
de los campos de las diferencias de temperaturas entre dos medios y de
los flujos térmicos en todo el volumen de los sistemas examinados.

Segtn la teoria de la semejanza en los procesos donde ésta exista deben
ser también iguales los nimeros de semejanza determinados. En los procesos
del intercambio de calor por conveccién en calidad de numero determinado
interviene ¢l numero de Nusselt Nu que caracteriza la intensidad del
proceso de intercambio de calor por conveccion:

el 3;1 (2-32)

donde « esel coeficiente de traspaso del calor; / es la dimensién geomé-
trica caracteristica: A es el coeficiente de conductibilidad térmica
del agente portador de calor.

Asi, las condiciones (2-29) son las de invariancia (identidad) de los
niimeros de semejanza determinantes. Con esto se asegura la semejanza
de los procesos. La invariancia del nimero de semejanza determinado (Nu),
es decir, la correlacion

Nu = -gi = idem, (2-33)

A
es consecuencia de la similitud que se ha establecido.

La ecuacién de semejanza para los procesos del intercambio de calor
por conveccion, durante el movimiento forzado del agente portador de
calor tiene la forma:

Nu = f(Re, Pr). (2-34)
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La§ condiciones de semejanza expuestas anteriormente i i

el andlisis de la descripcién matematica de los procesos. Ens:I g:;zm&:]m:mr‘ﬁers;ca;:z
forzat_!o del agenltc portador de calor el cuadro hidromecdnico no depende del inter-
camblo_de _ca]pr ), es por eso que las condiciones de la semejanza hidromecénica son
la premisa indispensable de la similitud térmica. Estas condiciones ya las hemos analizado
en el §' 2-3 y se vio que éstas se reducen a la similitud de los campos de velocidad
de presion en la seccion de entrada de los sistemas y al cumplimiento de la condicibni

Re = idem.

La igualdad de los nimeros de Re se desprende d i0
i s p e la ecuacion que enlaza las cons-

cpcyepfep = 1.

Por eso aqui queda por examinar aquellas ecuaciones de enlace complementarias

entre las constantes de semej i £ A
téroiica mejanza determinadas por la ecuacién de conductibilidad

ar dt a* &
CpPWy = o + cppwy 3; = A é - %] (2.35)
con la ecuacioén de emision calorifica
P i]
ty— e\ On n-0 G=p)

i En estas ecuaciones la temperatura entra solamente como la derivada o en forma
de a (_11ferenc:na. Esto mgmﬁca que en los procesos de intercambio de calor por conveccion
ﬁ:\lo tienen importancia las diferencias de temperaturas y no los valores absolutos

Por eso hay que considerar la similitud de las diferencias de temperaturas entre dos:
Tcdms v, leyendo la temperatura partiendo de su valor fijo en condiciones de univo-
cidad. Para dos procesos de intercambio de calor semejantes partiendo de la determi-
nacion general de la semejanza tenemos: :

ViV =ev; VX =cy; el = co,;

o e U 2-37)

esto es vélido para todos los puntos homologos de los sistemas definidos por la condicion:
VX =y ly = = . (2-38)

Aqui ey, €}, + .+, €; SON los niimeros constantes.
Ahora escribamos las ecuaciones (2-36) y (2-35) para cada proceso:

Py :{: +efpw) g% =4 (g—:)—! it %—2 ]; (a)
-
f;' —_ Iﬁ’ a:: s =0 i (b)
' i i 4
W + P =¥ (gt ga) &
A v’
' ' f; =1ty (8_!?"):1'-00. @

' Para los limites en que estan j i i pera
' ) presentes en el flujo las diferencias de tem t
10 que el cambio de las propiedades fisicas del agente portador de calor nu:a:;

le por su cantidad y este efecto se puede no tomar en consideracion
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gnitudes con el indice “ con las constantes de semejanza y
las magnitudes de las condiciones (2-37) y (2-38) con el indice ’, es decir:

Expresemos todas las ma

ot =g’y X = ex’;

efc., y sustituyamos estos valores en las ecuaciones (a) y (b). En este caso nos resulta:

c(‘ CpC“.C‘“ [ R d!}’ P Atenl a')’
— — tppuxvu +(‘ppw — ] =

9 dx’ ¥ ay’) i
€;Co 0% 8%']
| S Al — — 1 2—39
( C?] / (dx'* T o L)
o 1; a .
P < li] . (2-40)
o Tyt on’ w0

Ahora se ve que para las magnitudes con el indice ’ existen dos parejas de ecuaciones:
el par (), (d) y el par (2-39), (2-40), que estdn ligadas con las mismas variables. Por
lo tanto estas ecuaciones deben ser idénticas unas a otras. La ecuacion de conductibilidad
térmica (2-39) pasard a ser idéntica a la ecuacién (c), si los multiplicadores ccpcpcwcwfc;
y c;_c.,!c;% son iguales. Notemos que cada uno de estos multiplicadores es la constante
de semejanza para el flujo calorifico en los puntos homélogos de los agentes portadores
de calor. El multiplicador ¢, cpcycy/c; €s 1a constante de semejanza para el flujo calorifico

transferido por la conveccion. El multiplicador ¢;¢,/c%, es la misma constante para el flujo

calorifico transmitido por la conductibilidad térmica. Por eso la igualdad

¢ cpr,,rwc.,,'q = ceylc} (2-41)

anza térmica. Esta igualdad muestra que para los procesos
res de la transformacién semejante de los flujos
(2-41) se puede escribir también en otra forma:

(2-42)

es la condicion de la semej
térmicos semejantes los multiplicado
térmicos son numéricamente iguales

copc,‘,l'(‘;, —l ¢
reduciendo las magnitudes iguales y despejando la constante ¢,, de la ecuacion (2-22)
La identidad de las ecuaciones, (d) y (2-40) se cumple en la condicion de
(‘,I’.l;’u‘.‘,‘;_ =1 (2'43)
También se pueden presentar las correlaciones (2-42) y (2-43) en otra forma, méds
comoda, si en vez de las constanies de semejanza se dan sus valores a partir de las
condiciones de (2-37) y (2-38) y luego se agrupan Jas magnitudes que llevan los indices
‘y ”, respectivamente, en el primer y el segundo miembros de las igualdades. En este
caso la constante ¢ puede representarse por medio de la igualdad que relaciona los

coeficientes medios de traspaso del calor:
ca = &[E.

Entonces obtendremos:

c;fu’,").’ = c;;p"}}.” = Pr = idem; (2-44)

wly =&l = Nu= idem. (2-45)
El nimero de Prandtl Pr estd compuesto por los parametros fisicos prefijados

en las condiciones de univocidad; este s el nimero determinante de semejanza. El

ntimero de Nusselt (Nu) incluye el coeficiente de traspaso del calor que es la funcion

del proceso, este es el nimero de semejanza determinado.
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D
nﬁmerzs esi?t; Tolgro,as bas:ind?se en el tercer teorema de semejanza la igualdad de los
Lt e efil::(l;e\l!i n?ies:ilt'gl[;tud cclle ]fs precesos del intercambio de calor por
i orzado. i i i
secuencia de la similitud ya establecida. e - e
Condici i

duranted;;“::l:)es de.ésem.e]anza de los procesos de intercambio de calor
sl gze;:::d_l; Ilbre: El pr(;ceso de conveccién libre surge como

iferencia entre las densidades de | i i

¢ as particulas calient
y las frias del agente portado iy
r de calor. Para la mayoria d
portadores de calor, en este i i
) e intervalo de temperatu
en la practica, la dependenci i o ol ol
ia que tiene la densidad en funcié
ratura pues con la aproximacio i o i
macion suficiente se d i
i e : puede considerar como una
eal. De este modo, si en i

un punto alejado del i
la temperatura del 2 s

agente portador de calor es i i

] s igual a ¢ en

vic d il cierto
Ea]otr%sc:;i: de lz_supcrﬁme es igual a 7, se puede consider];r que los
espondientes de densidad p;, y p estan ligados por la ecuacién

p = pall — Bt —tg)], (2-46)
donde B es el coeficiente térmico de dilatacién ciibica del medio.

N t;’}:}lesto que p < pp, sobre las particulas del liquido caliente que tiene
g peratura 7, actia una fuerza de sustentacion de Arquimedes igual a:

g(pry — p) = gpaP(t — t¢). (2-47)

Precisamente esta fi
‘ uerza pro imi i6
ot provoca el movimiento de conveccion del
De i0
e ml-?y ;:ugﬁ;t:}r:o(ﬁg:)alste r.iec[uce1 que la fuerza de sustentacién sera
ayor, os sean los valores de las magni igui
tnuig : s valc agnitudes siguien-
‘IL:I;nt'i :i[::lten'sl;glad del campo de.grawtacmn g, el coeficiente térmi%:o de
Il - prgu ica g y la diferencia de temperaturas entre dos medios At
0 cesos de conveccion libre tiene i .
: n una amplia i6
i S A vec { p ropagacion
11\1“'. mlu, Iesﬁ:ras de la técnica moderna. Sin embargo, a pepsarpdf la dive:ern
[V MY - 4 i i 10 :
m”].”}c: I qucfjiquuif:mas péactlcos para realizacion, en todos los procesos
f : iones de semejanza tienen un as i i
por la teoria de la semejanza. ek
| 'I|=]l::j.|t‘1,l‘ ser ante todo semejantes los procesos que transcurren en los
|I|- ‘i1 geométricamente semejantes. Luego, como la premisa indispen-
. .l.[.t\ { .?_L_nwlj_anza de los Procesos de intercambio térmico, en caso de
o ‘&LLIl.il.l“lbl‘C, ha de existir la similitud de los campos de temperatura
’. “u[:LtllL ies de cale:faccmn o de enfriamiento. Al cumplir estas exigen-
i % WeS ~ - - -t H
procesos estacionarios de la conveccion libre serin semejantes
cumplen las condiciones: : ’

it idem: 2
"1 idem, ((2-:2;

I Numer s CArac 1 i i
I n mero Gi mlmutcr:za la eficacia relativa de la fuerza de susten-
que provoca el movimiento de conveccién li i i
B e eccion libre del medio y tiene

Or = gpar -
- (2-50)
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donde g es la aceleracién de la caida libre; B es el coeficiente térmico
de dilatacién ctbica del medio; 4t es la diferencia de tempe-
raturas caracteristica entre dos medios; [ es la dimension
caracteristica lineal del sistema; v €s el coeficiente cinematico

de viscosidad.
El ntmero Pr es la caracteristica termofisica del agente portador

de calor:

Pr = -‘L:!L= A (2-51)

a

Las condiciones (2-48) y (2-49) aseguran la semejanza de losl procesos
de la conveccion libre, es decir, la analogia de los campos de las diferencias
de temperaturas entre dos medios de los flujos calorificos con las veloci-
dades en los sistemas geométricamente semejantes. Al cumplir estos requi-
sitos el numero de semejanza determinado (ntimero de Nusselt) Nu,
también resulta ser el mismo en tales sistemas:

Nu = —“} = idem. (2-52)

La ecuacién de semejanza para los procesos del intercambio de calor
durante la conveccion libre tiene la forma:

Nu = f(Gr, Pr). (2-53)

Los nimeros de semejanza pueden obtenerse del analisis de la descripci_én m’ate—
matica para los procesos de la conveccion libre. En estos procesos las partes hidrodind-

mica y térmica resultan mutuamente ligadas._ ) _ . ;
Para los procesos de conveccion libre el sistema de ecuaciones diferenciales tiene

la forma:
ot at gD 1S 2-54
CpPWx 5 -+ CpPWy @‘ =4 (gz i ay |’ @28
aw Iy %, Ohwy (9] (2-55)*
PWy 5{ + oy pgBlt—te) — >t \Gs T )’
ows Wy _ (2-56)
dx dy

El coeficiente de traspaso del calor se determina por la ecuacion:

e e

4 ot (2-57)
1, — 2 dn |n-0

*) imnlificar aqui no esté trazada la proyeccion de la ecuacion de movimiento
sobre eipe?;ayflgggﬁnorci%duce a una limitacion del carécter general de las dq?j;.}c:r:ll::)ncs
durante el analisis de las condiciones de semejanza. En la ecuacion de mol:_ld wstéticg
es aquella parte de la presion total P que no esta ligada con el mcrenlqer:to ; rzr:ura :
de las presiones ps, en estado de reposo, cuando en todo el slst;msi a temp i
es constante y la densidad es iguala pgy- Pues, p = P — Psp IPs/0X = ExPr1-

La temperatura ¢ se incluye en estas ecuaciones s6lo en forma de las derivadas
o diferencias, y la presién p, en forma de la derivada. Esto significa que para el proceso
tienen importancia solamente las diferencias de temperaturas entre dos medios v y
las diferencias de presion 4p, cuya similitud de los campos es preciso examinar al
formular la analogia de los procesos. Segin la definicion general de la semejanza
para dos procesos que lo sean las constantes de semejanza serdn:

vfo" = co3 Wlw' = ¢y3 Ap”[dp" = Cap;

oo’ = ca; (gp)"1(gp)" = Cgp
y de manera analoga para los pardmetros fisicos:

Cp3 Copi €23 Cn (2-38)
en todos los puntos homélogos de los sistemas determinados por la condicion:

X% =yl =1l =a,

son los niimeros constantes.

Luego, obrando de modo andlogo a los casos anteriores [es decir, escribiendo el
sistema de ecuaciones de (2-54) a (2-56) para estos dos procesos y sustituyendo en un
sistema todas las magnitudes, expresadas mediante las constantes de semejanza por las
magnitudes correspondientes para el segundo sistemal], obtenemos las condiciones
que relacionan las constantes de semejanza.

La ecuacion de conductibilidad térmica (2-54) proporciona a la ya conocida condi-
cion de la semejanza termica:

rt,pcpcwc.,fq =eiCalC% (2-59)

En la ecuacion de movimiento (2-55) [si se compara con la ecuacién (2-16) examinada
anteriormente] entra en forma complementaria la fuerza de sustentacién. Por eso la
condicion que se obtuvo antes de la similitud dindmica (2-21) ahora incluye una magnitud
mias:

Cpcifc; = €pgplo = C4 pl €1 = Cuty/ch (2-60)

La ecuacion de continuidad (2-56) no impone, al igual que antes, limitaciones en
I4 eleccion de las constantes de semejanza. De la ecuacion (2-57), lo mismo que en caso

lel movimiento forzado, tenemos:

¢y =c3le. (2-61)
\hora transformemos las correlaciones obtenidas. De la condicion (2-59) se deduce:
- ‘.r',.r'...r;s’('; = 1.

|+ condicion de semejanza dinamica (2-60), después de examinar las igualdades
¢ pures, da tres correlaciones:

ot ppeepey, = 15 cpeyerlen = 15 eaplesCgpcoco = 1.

Puesto que en el proceso de la conveccion libre la velocidad estd en funcion del
¢+ conveniente eliminar la constante de semejanza ¢,, de las demds correla-
tilizando la igualdad epey,¢i/e, = 1. Entonces las cuatro correlaciones precedentes

le reescribir de la forma:

I (2-62)
o = 13 (2-63)

H (2-64)
Cplp I. (2‘65)
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Y, finalmente, la condicion (2-61) la escribiremos asi:
ngf(.‘)_ = (2-66)

Al introducir en las ecuaciones (2-62) — (2-66) en vez de las constantes de seme-
janza sus valores de la ecuacion (2-58), tenemos:

cpp = eyfu’|x” = Pr = idem; 2-67)
s 3

gt Py =g"'p 4t T = Gr = idem; (2-68)

wl'ly = w'l”[v" = Re = idem; (2-69)

Ap'[p'gpAtl’ = 4p”| p'g” B Ar”l” = idem; (2-70)

o'l = a”l"lA” = Nu = idem. (2-71)

Los ntimeros de Prandtl (Pr) y de Grashof (Gr) estan compuestos por las magni-
tudes dadas en las condiciones de univocidad; estos nimeros de semejanza determinan
los procesos del intercambio de calor durante la conveccion libre. Los tres nimeros
de semejanza restante contienen las magnitudes que estan en funcién del proceso:
velocidad w, diferencia de presiones 4p y coeficiente de traspaso del calor & los cuales
son nimeros de semejanza determinados. De acuerdo con el tercer teorema de semejanza
su invariancia es consecuencia de la semejanza establecida, si esté asegurada la identidad
(invariancia) de los nimeros de semejanza determinantes (criterios de semejanza):
Gr y Pr. La intensidad de la emision calorifica se determina mediante el nimero de
Nusselt, por eso la ecuacién de semejanza para la emision calorifica cuando hay con-
veccion libre tiene la forma:

Nu = f(Gr, Pr).

Los dos nimeros determinados de semejanza restantes que figuran en las ecuaciones
(2-69) y (2-70) caracterizan las magnitudes hidromecanicas: las velocidades y las dife-
rencias de presiones que surgen en el transcurso de los procesos de conveccion libre.
Estos dos ntimeros de semejanza también estdn en funcion de Gr y Pr. Por eso para
cada uno de éstos se pueden escribir sus propias ecuaciones de semejanza, de la misma
forma que tiene la ecuacién de semejanza para el intercambio de calor (2-53). Es conve-
niente aplicar dichas ecuaciones para generalizar los datos experimentales, de acuerdo
con las caracteristicas hidromecdnicas de los procesos de la conveccion libre, cuando
este aspecto del proceso presente también interés practico. Sin embargo, por lo comtin,
estos datos son necesarios sélo para resolveralgunos problemas especiales.

Condiciones de semejanza de los procesos de intercambio de calor por
conveccion, durante el movimiento libre y forzado simultineo del agente
portador de calor. El andlisis de las condiciones de semejanza, para los
casos del movimiento forzado y de la conveccién libre por separado,
se expuso anteriormente. En la préctica, sin embargo, se encuen-
tran también los casos cuando a la par con el movimiento forzado, en el
sistema se desarrollan las corrientes de conveccién libre bajo la accion
de las fuerzas de sustentacién, es decir, tiene lugar simultineamente la
corriente forzada y libre del agente portador de calor. En tal caso que
es mas complicado, para cumplir las condiciones de semejanza de los
procesos, es necesaria la invariancia (identidad) ya no de dos, sino de
tres nameros determinantes de semejanza: de Reynolds, de Grashof v
de Prandtl. La ecuacién correspondiente de semejanza para la emision
calorifica cuando existe movimiento simultdneo forzado y libre toma
la forma:

Nu = f(Re, Gr, Pr). (2-72)
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Esta ecuaciéon de semejanza es la correlacion general de la cual emanan
cOmo casos particulares (2-34) y (2-53). Cuando la influencia de las fuerzas
de sustentacion caracterizadas por el numero Gr, deja de ser esencial,
se puede omitir este niimero en la ecuacién de’'semejanza (2-72) y ésta
se trangforma .en la ecuacion (2-34). Por el contrario, cuando se termina
el movimiento forzado, el niimero Re deja de ser determinante y de la
ecuacion (2-72) se deduce la ecuacién (2-53).

_ Durante el movimiento conjunto forzado y libre simultaneo los procesos
hidromecanicos y térmicos estin mutuamente ligados, por eso el nimero
determinado de semejanza de Euler puede representarse en la forma:

Eu = ¢(Re, Gr, Pr), (2-73)

es decir, éste se encuentra en funcién de los mismos niimeros determinantes
de semejanza.

Las condiciones de semejanza expuestas anteriormente se refieren a
los procesos estacionarios del intercambio de calor por conveccién. Para
los procesos no estacionarios, es decir, para los que cambian con el trans-
curso del tiempo, es necesario agregar una condicion mas que define la
similitud de los procesos en el tiempo:

ar .
Fo= BT idem; (2-74)

donde a es el coeficiente de conductibilidad de la temperatura del liquido;
7 es el tiempo y I es la dimension geométrica caracteristica.
El nimero de semejanza (Fo) se llama niimero de Fourier.

‘I\_f{:meros de semejanza y ecuaciones de semejanza. Resumamos el
anilisis en su totalidad. La aplicacion de los principios generales de la teoria
de semejanza de los fendmenos fisicos en los procesos del intercambio
de calor por conveccién permite establecer las condiciones que definen
lu similitud de estos procesos, y ademas posibilita obtener las ecuaciones
de semejanza (2-34), (2-53), (2-73), que sirven de base para la generalizacién
Jde los datos experimentales y la simulacion de los procesos térmicos.

A\ veces, al generalizar los datos experimentales del intercambio de
ilor, en calidad de los nimeros de semejanza se usan ciertas combinaciones

rmadas por los numeros que entran en la ecuacién principal (2-72).
Iales numeros de semejanza transformados tienen sus nombres; citemos

mis importantes de éstos.

S denomina nimero de Paclet (Pe) al producto de los nuimeros Re
M

RePr o Pe= —, (2-75)

ev la velocidad de la corriente del agente portador de calor
caracteristica para el proceso; / es la dimension geométrica
caracteristica del sistema; a es el coeficiente de conductibilidad
de ln temperatura del agente portador de calor.
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Se denomina numero de Stanton (St) el cociente de la division del
ntimero Nu sobre el Pe:

St = Nu/Pe o St=——, (2-76)

Cppw
donde « es el coeficiente de traspaso del calor; ¢, €s el calor especifico
a la presién constante del agente portador de calor; p es la
densidad del agente portador de calor; w es la velocidad carac-
teristica.
El producto del nimero Gr por el Pr a veces se llama numero
de Rayleigh (Ra):

e — GiPr 0. Ra—gPAte- @-17)
va

donde g es la aceleracién de la caida libre; B es el coeficiente térmico
de dilatacién ctbica del agente portador de calor; At es la dife-
rencia caracteristica de temperaturas entre dos medios; [ es
la dimensién lineal caracteristica; v es el coeficiente cinematico
de viscosidad del agente portador de calor y a es el coeficiente
de conductibilidad de la temperatura del agente portador de
calor.

Al usar estos numeros de semejanza, las ecuaciones de semejanza
toman un aspecto exterior diferente, aunque ésta es en esencia solamente
una forma diferente de escribir la misma relaciéon entre las magnitudes.

Expliquemos esto con el ejemplo siguiente. Si se ha obtenido como
resultado de la generalizacion de los datos experimentales, la férmula
para un determinado proceso de la emisién calorifica en caso del movi-
miento forzado del agente portador de calor:

Nu = cRe"Pr",
donde ¢ es el coeficiente numérico constante; n 'y m SOn los exponentes
constantes.

Si ambos miembros de esta ecuacién se dividen en la magnitud Re Pr,
la ecuacién también puede escribirse en la forma:

St = cRe™1Pr" L

Finalmente, a cambio del nimero Re se puede introducir en la ecuacion
la magnitud Re = Pe/Pr. Entonces obtenemos:

St — CPBH—IP[?H—R.

Esta claro que estas tres correlaciones son simplemente tres formas
diferentes de escribir una misma dependencia. Este ejemplo muestra que
las ecuaciones de semejanza que tiemen un aspecto exterior diferente,
tales como

Nu = fi(Re, Pr); St = fy(Re, Pr); St = fs(Pe, Pr),

en realidad representan las diferentes formas de escribir una misma depen-
dencia funcional.
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Para los procesos no estacionarios a veces en lugar del nimero de
Fourier se usa otro nimero de semejanza que se denomina nimero de
homocromaticidad Ho:

Ho—FoPe o Ho=" (2-78)

donde 7 es el tiempo.

Las condiciones de semejanza para procesos del intercambio de calor
por conveccién se han obtenido suponiendo que el coeficiente de conduc-
tibilidad ?érmica 2, el coeficiente de viscosidad u y el calor especifico a
una presién constante ¢, del medio, son constantes en toda la esfera
de desarrollo del proceso. En realidad estas propiedades fisicas dependen
de la temperatura, de modo que para diferentes agentes portadores de
calor el caracter de las dependencias A= A(t), pu = u(1), ¢, = c,(1) es
distinto. Durante el proceso del intercambio de calor la temp‘i:ratuf‘a del
agente portador de calor varia y, por consiguiente, también las propiedades
fisicas no permanecen constantes. La semejanza de los procesos se cumple
con tanto mayor rigor, cuanto menor es el cambio relativo de estas
propiedades, es decir, cuanto més débil es la dependencia de A, Ly c
en funcién de ¢, cuanto menores son las mismas diferencias de temperaturag
entre dos medios en el sistema y cuanto menores sean los flujos calorificos.
Cuando la variacién de las propiedades es considerable la semejanza
estricta, seglin muestra el analisis, resulta imposible en caso general.
Fn estas condiciones tiene lugar sélo una semejanza aproximada. Hay
que tomar en consideracién esta circunstancia al generalizar los datos
experimentales.

2-5. Generalizacion de los datos experimentales
a base de la teoria de la semejanza

Antes de llevar a cabo cualquier experimento siempre es necesario
conocer de antemano: 1) qué magnitudes hay que medir durante el expe-
rimento; 2) cémo elaborar los resultados del ensayo; 3) qué fendmenos
on semejantes al estudiado. La respuesta a estas preguntas la contienen
los tres teoremas de semejanza expuestos anteriormente.

Il primer teorema responde a la primera pregunta: durante los experi-
ntos hay que medir todas las magnitudes que se contienen en los ni-
ros de semejanza del proceso que se estudia.

Il segundo teorema responde a la segunda pregunta: los resultados

nsayo es conveniente expresarlos en los niimeros de semejanza y la

sendencia entre ellos debe representarse en forma de las ecuaciones

“mejanza, esto permite hallar la regularidad general aplicable a todos
procesos andlogos al estudiado.

| 4 respuesta a la tercera pregunta la da el tercer teorema. Son seme-

squellos fendmenos en que son semejantes las condiciones de uni-

Wad v son iguales los nimeros determinantes de semejanza (criterios
smihitud). )
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Debido a estas respuestas la teoria de la semejanza en realidad, es la
teoria del experimento. Durante el experimento hay que dedicar una
atencion especial a la etapa de elaboracién de los datos que se toman y
su generalizacién sobre la base de la teoria de semejanza.

Por ejemplo, si se disponen de los datos de medicién del coeficiente
de traspaso del calor o, cuando el aire se somete al movimiento forzado,
seglin los datos experimentales puede obtenerse la dependencia grafica
entre el cambio del coeficiente de traspaso del calor, y la variacién de la
velocidad de movimiento del aire w:

o = flw).

Esta dependencia puede describirse también mediante la férmula empi-
rica generalmente representada en forma de la funcién potencial:

o= W', (2-79)

donde ¢, y n son ciertos nimeros constantes.

Ademas es necesario siempre tener en cuenta que como resultado de
una elaboracién tal, de los datos se pueden obtener sélo férmulas particula-
res que son validas unicamente para las condiciones existentes durante la
realizacion del ensayo. Para otras condiciones (objetos, medios activos,
temperaturas, etc.) dichas férmulas particulares no son aplicables en abso-
luto.

Durante el estudio de cualquier proceso concreto por lo general siempre
se plantea el problema de obtener ademas los datos para el calculo de otros
procesos semejantes al estudiado. Para tener la posibilidad de extender los
resultados de los ensayos aislados a todos sus procesos semejantes es pre-
ciso llevar a cabo la elaboracién de los resultados experimentales expre-
sandolos como numeros de semejanza.

Durante la elaboracién de los resultados de los ensayos, en el ejemplo
aducido anteriormente, en calidad del medio activo se us6 el aire para el
que el numero Pr tiene el valor constante: Pr = 0,7. Por eso la ecuacion
de semejanza (2-34) en este caso toma la forma:

Nu=f(Re) o alfd = f(wl/v).

Al representar los resultados de los experimentos como la dependen-
cia entre los numeros Nu y Re, en vez de la formula particular (2-79),
obtenemos:

Nu = cRe”, (2-80)

donde ¢ es el coeficiente numérico constante.

La dependencia (2-80) tiene carActer general y es justa para todos los
procesos analogos al dado. La férmula generalizada (2-80) permite esta-
blecer qué influencia sobre el coeficiente de traspaso del calor o ejercen
las magnitudes tales como la dimensién geométrica del sistema /, el coe-
ficiente cinematico de viscosidad v del medio, etc., que no se varian durante
los experimentos. Con esto s€ elimina la necesidad de realizar las medi-
ciones complementarias.

~ Demostremos ahora cémo dichas funciones se determinan en la prac-
tica. Sea una dependencia exponencial de la forma (2-80). Al tomar los
logaritmos de esta ecuacién y designar el log Re por medio de x, el log Nu
por y y el log ¢ por 4, obtenemos: }

y=A -+ nx.

_ La ultima relacion es la ecuacion de la recta, en este caso A = y, cuando
x=10. n=1ge, dopde ¢ es el angulo de inclinacion de la recta res-
pecto al eje de las abscisas (fig. 2-9). Segilin el gréfico se determina el valor

¥

50
LA
A iz

}

Fig. 2-9. Método grafico para determinar la dependencia exponencial entre las variables.

de n como la proporcién entre los catetos. Determinado el valor de 7
se calcula también el valor de la constante con ayuda de la razon ¢ =
Nu/Re” a la que satisface cualquier punto de la recta. Para com-
probar la posibilidad de aplicar la dependencia exponencial, se usa el
hecho de que en coordenadas logaritmicas todos los puntos experimentales
deben ubicarse sobre una recta. Si los puntos se sitiian segin una curva
¢ ;lmnces esta curva se sustituye corrientemente por una linea quebradaf
Para algunos tramos separados de tal curva los valores de ¢ y n son dife-
rentes. Sila magnitud buscada es funcién de dos argumentos, en el grafico
c obtiene una familia de rectas, el segundo argumento se toma en calidad
del parametro.
Puesto que durante el proceso del intercambio de calor la temperatura
del luquui}o no es fija, varian, por consiguiente, también los valores de
magnitudes fisicas. Por eso hay que tener en cuenta esta circunstancia
| generalizar los datos experimentales. Uno de los caminos que permite
:-I..ul.. en consideracién, consiste en la obtenciéon de los valores medios
los parametros fisicos mediante el empleo de la temperatura determinante
sun la cual se definen los valores de los parametros fisicos que entrar:
. numeros de semejanza. Es bastante divulgado el hecho de elegir
temperatura media determinante a 7p.q = 0,5(, + 15), donde 7
(emperatura de la superficie y 1y, la temperatura del liquido. En
tie de casos en calidad de determinante se elige bien la temperatura
| liquido t;,, bien la temperatura de la superficie de calefaccion
temperatura del liquido en la entrada en el dispositivo cambiador
t 1}, ete. Sin embargo es preciso tener en cuenta que no existe una
ratura universal, al elegir la cual, se considere automaticamente en
cusos la dependencia entre la emisién calorifica y los cambios
propiedades fisicas con la variacion de la temperatura. Por eso
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durante la elaboracién de los datos experimentales del intercambio de
calor y la resistencia hidraulica es conveniente recomendar tomar COmo
temperatura determinante la que suele ser dada en los célculos técnicos,
o la que se puede determinar con facilidad. Luego se requiere tomar en
consideracion, si es necesario, la influencia ejercida por el cambio de las
propiedades fisicas del agente portador de calor mediante la introduccion
de una correccion adicional (multiplicador) en las ecuaciones generalizadas
de semejanza.

Durante la anotacién de las férmulas de célculo hay que marcar con
un indice la temperatura determinante aceptada. Si, por ejemplo, como
temperatura determinante se ha aceptado la temperatura de la pared, se
pone el indice “p” ¥ si aceptada es la temperatura del flujo, el indice “fi”;
si se toma la media de estas temperaturas, el indice “med”.

Al generalizar los datos experimentales tiene importancia también
el problema de la eleccion de dimension determinante. Aungue desde el
punto de vista de la teoria de semejanza, en los sistemas geométricos
analogos cualquier dimensién puede ser aceptada como el determinante;
en calidad de tal dimension es conveniente tomar la que determina el
desarrollo del proceso. Entonces las dependencias generalizadas para los
sistemas que pertenecen al mismo tipo, pero no son geométricamente
semejantes, resultan préximas o incluso iguales, lo que presenta gran como-
didad para los célculos practicos. Por ejemplo, durante el intercambio de
calor por conveccion en los tubos redondos como dimension determinante
se toma por lo general su didmetro. Para los canales de seccion irregular
y complicada es conveniente tomar el diametro equivalente, igual al area
de la seccién transversal del canal multiplicada por cuatro y dividida en
el perimetro mojado total de la seccion (independientemente de qué parte
de este perimetro participe en el intercambio térmico). Cuando el flujo
currentilineo contornea transversalmente un tubo o un haz de tubos como
dimensién determinante se toma su diametro, ¥ cuando este flujo contor-
nea una chapa, se toma su longitud en la direccion del movimiento.
Cuando se acepta la longitud como dimensién determinante se pone el
indice / y si el diametro, el indice d. En este caso el nimero Re, por ejem-
plo, hay que escribir del siguiente modo:

wd wi
Redfl = — 0 Re;f[ =
v Vg

En nuestros dias los datos experimentales del intercambio de calor,
como regla, se elaboran con los nimeros de semejanza. Pero en los pron-
tuarios y manuales todavia se encuentran a veces la férmulas de este tipo:

o = Adt" y o= Bw". (e

Sin embargo estas formulas simples sélo se pueden usar si en el aparato
disefiado las condiciones de desarrollo del proceso corresponden exacta-
mente a las que existian durante la realizacion de los ensayos que sirvieron
de base para obtener estas formulas. En dichas formulas, de los muchos
factores que realmente influyen, se¢ toman en consideracion sélo algunos,

™

por ejemplo, la diferenci
velocidad w. ia de temperaturas entre dos medios 4t o sélo la

Pero si ici i
Sovitr es]ﬂ eI:;e ::i?;nedr:;:lones de_] aparato disefiado y las que tenian lugar
e l:; son diferentes, entonces durante los célculos hay
e e e qu; aparezcan el mayor niimero de variables que
e e ion del proceso. Esta exigencia la satisfacen sola-
nene ! s generalizadas. Por eso, al elegir la férmula de calcu-
» hay que sin duda darle preferencia a estas dependencias e

Inicialmente parece
i que durante el uso de las fi
My : ) s féormulas ge i
{adgset:lﬁos;ial:zar un gran trabajo de célculo. En realidad gesrtl;;aldlizﬁafua;s
e seme'an gr;?des. Es necesario solamente recordar que los m'l-
o _Lz::;zi alo]';,c sRt:s,_eGr, Pr y otros son simbolos convencionales
. iempre se puede "
. > e se p representar la de
la magnitud buscada en funcién de las otras magni SR
occ- 55 agnitudes en forma
Adem: i ici
e &:é t;g:g;dgez:ll' z(;uenta las condiciones concretas del intercambio
» S izar una serie de simpli i i
o . simplificaciones y r
Lapir:lilzch]‘z} conl:lpllcada_ de la forma (2-80) a una simple dgl fiduom(rz gllla
e (z;glu a obtenida se diferenciara solamente en el coeﬁcigjnre c-ons) -
ot intercambigaden ci:enta todas las particularidades del caso examinad(;
oo (01 solame ::a or. De este modo, se pueden usar las féormulas del
ente para unos cuantos casos concretos del intercambio

de calor. Un ejemplo d i

A e transformacion y simpli i0

- m i6
de semejanza se da a continuacidn. e

Parti i
endo de los ensayos, destinados a estudiar la emisién calorifica

dlllant I mo ]ent

Nuy; = 0,018 Refi®.

@

Después de introducir los valores de Nuyr v Rey, la dependencia toma

la forma:
d _ oongf 2
11 Vel 3
le donde
¢ = 0,018 SfL WO
v;!l.Hll du,zn' (2'82)

L uan I ) Iil [I ]}(:][{[E d ana i da € €sen (5 n h-
" - 7 e IaS m nIt d
I Proceso d(. la emision Calorlﬁca. La lllﬂuencla de Cada ]Ilagnlll]d €s
|l|il_\i"l, uanto n]a}or ) €
= e cu €5 su on o 0 (o} la ecuacion
fl

vin la velocidad w, el coefici i At
. ! yeu i ente cinematico de vi i i
(1 ¥, al final, el diametro del tubo d. S L
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La férmula (2-82) puede representarse asi:

L Joalas (2-83)

020 &

donde el coeficiente B = 0,018 %ﬂ, depende solamente de la tempera-

{1
tura media del aire y su valor se puede calcular de antemano.

Por su aspecto exterior la formula (2-83) es analoga a la férmula (2-81),
pero su contenido es diferente: la férmula (2-83) toma en consideracion
adicionalmente la influencia de la temperatura y la del diametro de la
tuberia. El ejemplo aducido muestra que cualquier ecuacién de semejanza
se puede transformar y reducir a una dependencia simple y comoda para
los célculos técnicos.

Ejemplo 2-1. Valiéndose del tubo de didmetro d = 12 mm se realizd la investi-
gacion de la emisién calorifica en un flujo transversal del aire. Los resultados de estos
ensayos se exponen en la tabla 2-1. Es necesario establecer las dependencias o = f(w)
¥ Nugp; = f(Reary)-

Tabla 2-1

- l ||
w, mfs | Wf[:é-cc) Rege x 103 Nuge, ‘ W, mfs WI(::’-"C) Rep x 1072 Nu e \

| |

|
68 | MY l 5,45 39,9 14,2 13 | 116 62,5
8,45 81,6 6,87 45,1 19,1 136 15,1 75,5
10,1 91.8 9,04 50,6 24,8 155 20,2 86,1
11,9 102,6 9,55 56,4 25,8 162 20,4 87.9

Establezcamos, en principio,

200 la primera dependencia. Ante
Nu;d, W /(m#s) todo es preciso cerciorarse de
que la dependencia exponencial
satisfaga o no los datos expe-
rimentales Para esto en las
coordenadas logaritmicas se
construye el gréfico o= f(w)
(fig. 2-10). Segin se observa
en el grafico todos los puntos
estan sobre la recta. Ahora
determinemos los valores de
las constantes n ¥ C. El expo-
nente es n = tgf=alb = {)i(:
T (ay b se miden en escala
10 3-Rg,w-: mﬁl simple). Elvalor de la constante

40 5 /5]/ 0 74 ; Ig T se determina de la correlacion
Z J ¢ = a/wh® que es valida para

Fig. 2-10. Determinacion de la dependencia expo- cualquier punto de la recta,
nencial entre las variables. Es preciso hacer tres o mis de
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dichas determinaciones y tomar su media aritmética:

cuando w = 6mfs, ¢ = fﬁ: ﬁ =22.9;
60,6 2,94 =i
cuando w = 12mfs, ¢ = 3-9—%— = E = 229;
1208 4,45 £t
cuando w = 25 m/s, ¢ = S =229
2502 6,9 i

El valor de 1 i itméti = Six
o= 22,9 wos, a media aritmética ¢ = 22,9 y por eso definitivamente ftenemos

Al realizar operaciones anal g g
1 -
f ( l)’ ” I‘) as pal'al- a Segunda depeudenc:a bﬂscada Nl.l.drl

La tltima formula se puede desarrollar y representar, por ejemplo, de esta forma:

@ = 0,227 s e |
v?}.e o4




CAPITULO 3

INTERCAMBIO DE CALOR
EN LIQUIDOS Y GASES

3.1. Emisién calorifica durante el flujo currentilineo
alrededor de una superficie plana (una placa)

1. Condiciones hidrodindmicas de desarrollo del proceso. Cuando un
liquido fluye a lo largo de una superficie plana tiene lugar la formacion
de una dinamica capa limite, dentro de cuyos limites la velocidad cambia
debido a las fuerzas de friccién viscosa. Dicho cambio va desde el valor
de velocidad del flujo no perturbado w, en la frontera exterior de la capa,
hasta cero en la misma superficie de la placa. A medida de que el flujo
corre a lo largo de la superficie, el espesor de la capa limite crece paula-
tinamente; la accién frenadora de la pared se propaga a capas del liquido
cada vez mas lejanas de ésta. A distancias pequefias del borde de ataque
de la placa, la capa limite es muy delgada y la corriente del liquido dentro
de sus limites tiene caracter de chorros laminares. Luego, a cierta dis-
tancia X en la capa limite comienzan a surgir remolinos y la corriente
adquiere un carécter turbulento. Los remolinos contribuyen al mezclado
intensivo del liquido en la capa limite, sin embargo en la proximidad
inmediata a la superficie los torbellinos se apaciguan y en este lugar per-
manece inalterada una subcapa viscosa muy fina. El cuadro que describe

el proceso se expone en la fig. 3-1.

A

uﬁ a
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& L& @
W EENG a2 =
= =
/s e
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‘zCi"

Fig. 3-1. Esquema de movimiento de un liguido durante
el flujo currentilineo alrededor de una placa.

El espesor de la capa limite 6 depende de la distancia a partir del borde

de ataque de la placa, de la velocid j
| de Iz : ad del flujo w 1 i i 4
tico de viscosidad v. Cuando la capa limitje es'J l};l;j;;:ﬁcxente g

=52 =52 s
Rex'® Wo e
Cuando la capa limite es turbulenta,
by eyt s B e S
e s - (3-2)

donde = ]
Re, = wox/v es el niimero de Reynolds en que, como dimensién
caracteristica, se acepta la distancia x.

El paso al régimen turb i
ulento de la corriente en la ¢ imi
; i apa li -
mina por el valor critico del nimero de Reynolds: R
WX,
Re.l.’ o= = ]
v

el que, cuando existe fluj ili itudi
; e jo currentilineo longitudinal
placa, generalmente se toma igual a 5-11'35.gl s

Un analisis mas detallado
. 0 muestra que la magnitud R d

ﬁ::l :iza izl':éilzl dg lfagtqres. La influencia basica la ejerce el gragg de etrlj:i%ie

el flujo que corre al encuentro deci (e
perturbaciones y remolinos inici A

. iales en el fluyjo. Normal
caracterizar el grado de turbulencia del fluj nedi e ey
g : el fluyjo mediante la relacion entre
. media de las pulsacio
velocidad de movimento d j sl g A
el flujo wy, es decir, medi ci

I\\ —] Up/Wo- 'Cliianto mas alta es la turbtzlencia inic’ial gg{‘}.’llqlrfo eltaﬁ‘t:)gﬂxg{:g:
¢s la magnitud Re.. La veloci i ion
gt oF cidad media de las pulsaciones en el flujo

1 —
0o = /3 @

donde o’ V. i 4 v Vi
e v’ es el valor instantdneo del vector de la velocidad de pulsacion;
2

-\52;3;3? gso bile l\;:edor n{?d{iioRrespecto al tiempo del cuadrado de v
. ; magnitud Re.. puede influir I i :
. : é \ a rugosidad de la super-
. :Ilr{'-luc‘ p]ac:;t, Iq mtensxdad. del intercambio de calor, etc. El mismo l;:s;z:lsl;)
'.“‘{ :::g;tril:llno‘f (;lct corriente del liquido al turbulento en la capa limite
atos experimentales, no se o ino

: ; X pera en un punto, sino

in :IL C I;c;r detjrménado, debido a lo cual a veces se introducenpdos v;ﬂores-
\':TI'FEQCE;I(I onle Renyi— ng_m/v es el nimero critico de Reynolds.
% \-mﬂo 8 la paso _de! régimen laminar de la corriente al transi:
S 1‘1' : :‘:n a capa limite surgen primeros remolinos y pulsaciones :
oXer2/v €s el nimero critico de Reynolds para el paso al régi’

I
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men turbulento desarrollado de la corriente. En la fig. 3-2 se dan las
dependencias Rec; ¥ Regrz en funcién del grado de la turbulencia inicial
del flujo que corre al encuentro.

H. Blasius fue el primero que realizé en 1908 el cdlculo tedrico de la distribucion
de velocidades en la capa limite laminar. Determiné que la relacion entre las veloci-

dades w(x, ¥)/we depende solamente de una variable 5 = W wolvx; es decir, el perfil
de la velocidad en la capa limite tiene la forma:

wlwo = f(). (3-3)

El grafico de este perfil se expone en la fig. 3-3.Aunque desde un punto de vista
teoricamente estricto w tiende hacia el valor de wy solo asintéticamente, en la fig. 3-3

: v

4 L Reer 1076 1049
08~ 4 ]

3 / tgp=033
ey |

& Hecro 04 /;

{ Reeri 1 Uy & 7=y |”% q

U T OO GOy Y1 P YUY S Y VY VAT e o Y Y 1 L

] RN N 16 20% T2 S o b R

Fig. 32, Dependencia entre el nimero Fig. 3-3. Distribucién de las veloci-
critico Re y el grado de turbulencia del dades cuando el régimen de la corriente
flu o. en la capa limite es laminar.

se ve que, siendo el valor de & 5, la diferencia entre w y w, practicamente desaparece
(mds exactamente, cuando # = 5, w & 0,99 w,). Este valor de y = 5 determina la dis-
tancia y —  que se toma, corrientemente, como el espesor de la capa limite laminar;
de aqui se deduce la formula (3-1).

El flujo que corre alrededor de la placa, ejerce sobre ésta una accion dindmica
determinada. Esta accion encuentra su expresion en forma de la fuerza aplicada a la
superficie de la placa y dirigida por la tangente a ésta en sentido del movimiento del
liquido. La fuerza tangencial por unidad de superficie de la placa se llama esfuerzo tan-
gencial de friccion y se determina segin la ley de rozamiento viscoso de Newton como:

A |
s=p—| -
o |y=0
! dw| 4 . .
La derivada =y teniendo en cuenta la dependencia (3-3) puede escribirse en la

|

Y |0
forma
' d wo df] Wo

o ___d_w -F—=wo We /] =0,33 w, i‘!_l‘

dy |y=0 dn 70 dy vx dn |;;_.0 ye
puesto que en la fig. 3-3 se ve que

d

i = tgf = 0,33.

d‘" =0

Por eso definitivamente obtenemos:
s = 0,33 pwilwex/v) /2 (3-4)
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Esta expresion determina el valor del esfuerzo tangencial de friccion s en el punto
situado a una distancia x del borde de ataque de la placa.
El esfuerzo tangencial medio en el tramo 0 — / es:

1
R | S i
5= — \ sdx.
!
(]
Después de realizar los cdlculos tenemos:

o a . — =
s = 0,66 pwolwol/v)y—2/2, 3-5 10
pwolwel/v) (3-5) 08 .Er[ __,.p://
De las ecuaciones (3-4) v (3-5) se deduce que el % 1 ,4;_’)
esfuerzo tangencial parala corriente laminar, enla capa 05( v
limite, disminuye a lo largo de la placa segun la ley 3 /
x~V2H -1/, 04—
Como muestran los datos experimentales, en la " f"
capa limite turbulenta la distribucion de velocidades g2 7
tiene la forma representada en coordenadas relativas en %

la fig, 3-4 (curva J). Esta distribucion de velocidades con
una buena aproximacion se describe por la correlacion

0 02 0% 06 08 10
Fig. 3-4. Distribucion de las
wiwe = (/6 M7 (3-6) Vvelocidades en la capa limite
en las coordenadas relativas.
la cual es justa para la zona turbulenta de la capa limite. 7 — régimen turbulento de corrien-

En la capa muy fina (viscosa), cerca de la misma '® 2= ’:f;:‘lf';’:c L L
superficie, la variacion de las velocidades tiene caracter ;
rectilineo. A titulo de comparacion en la fig. 3-4 se muestra también en las mismas
coordenadas (curva 2) la distribucion de las velocidades para el caso de una corriente
laminar en la capa limite.

El esfuerzo tangencial de friccion, al existir la capa limite turbulenta, segin los
datos experimentales, se determina mediante la expresion

5 = 0,03 pwilwex/v) ™1/, 3-7)
El valor medio constituye:
s = 0,037 pw(wol/v)~1/5. (3-8)

Estas formulas son validas para todos los valores de Re hasta 107.

La formula (3-7) muestra que el esfuerzo tangencial de friccion disminuye en pre-
sencia de la capa limite turbulenta segin la ley de x~1/3, es decir, en menor grado queen
¢l caso de la capa limite laminar.

2. Emisién calorifica. Cuando la superficie de la placa ¢, y del flujo
que corre al encuentro de ésta f;, tienen diferentes temperaturas, entre la
superficie y el flujo del agente portador de calor (liquido o gas) se realiza
un proceso del intercambio de calor. Segiin la ley de Newton-Richman:

q = olt, — )

ln densidad del flujo calorifico es proporcional a la magnitud de la diferen-
cia de temperaturas entre los dos medios 7, — #;,. El coeficiente de tras-
paso del calor « depende del cuadro hidrodinamico y el régimen de co-
rriente del agente portador de calor, de la distancia x a partir del borde
I ataque de la placa y las propiedades termofisicas del medio.

Durante el intercambio de calor, cerca de la superficie de la placa, se
forma una capa limite térmica dentro de cuyos limites la temperatura del
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agente portador de calor varia desde un valor igual a la temperatura de
la pared 1,, hasta el valor de la temperatura del flujo lejos de la superficie f;
(fig- 3-5). El caracter de la distribucién de la temperatura en la capa limite
térmica depende del régimen de la corriente del liquido en la capa limite
dinamica. El caracter mismo de formacion de la capa térmica resulta

Ly

!
77707 Al/// L e 7
A t,=const B

a)

Fig. 3-5. Capas limites térmica y dindmica cuando el flujo currentilineo
contornea una placa (a). Campo de temperaturas y velocidades en las
capas limites laminar (b) ¥y turbulenta (¢).

muy semejante al caracter del desarrollo de la capa limite dinimica. Asi
pues, en la capa limite laminar la relacién entre los espesores de las capas
dinamica 8, y térmica 4, depende solamente del namero de Prandtl, es
decir, de las propiedades termofisicas del agente portador de calor. Esto
significa que la dependencia de 4, en funcion de la velocidad w, y la dis-
tancia x permanece la misma que para la capa dinamica. Para el valor
Pr — 1, los espesores de las capas resultan iguales entre si: 4, = d;. Si
la corriente es laminar, la transferencia de calor entre las capas del liquido
que se mueven a lo largo de la superficie, se efectiia mediante la conducti-
bilidad térmica. Si existe la capa limite turbulenta, el cambio fundamental
de la temperatura se realiza en la fina subcapa viscosa que estd cerca de
la superficie y a través de la cual el calor se transfiere también solo por
medio de la conductibilidad térmica. En el niicleo turbulento de la capa
limite, debido al mezclado intenso del liquido, el cambio de la tempera-
tura es insignificante y el campo de temperaturas tiene un carécter uniforme,
de pendiente suave. De tal modo, tanto en el régimen laminar como en
el de movimiento turbulento del liquido, en la capa limite entre la distri-
bucién de temperaturas y la de velocidades existe una similitud cualitativa

(fig. 3-5, b, ©).

02

Al aumentar la diferencia de temperaturas t,—; tiene lugar una com-
plicacién adicional en el proceso, la cual est4 ligada al cambio de los para-
metros fisicos del agente portador de calor con la temperatura. Cuanto
mas grandes son las diferencias de temperaturas, tanto mas se diferencian
la viscosidad, la conductibilidad térmica y el calor especifico del agente
portador de calor, en los distintos puntos de la capa limite. En resumidas
cuentas este efecto ejerce su influencia sobre la intensidad de la emision
calorifica. Por ejemplo, si el calor se transmite del liquido de goteo a la
pared (es decir, tiene lugar el enfriamiento del liquido en la capa limite),
la temperatura de las capas de liquido cerca de la superficie comienza
a ser menor Yy la viscosidad mayor y, por consiguiente, disminuye la velo-
cidad de corriente. El cambio del cuadro hidrodinamico de la corriente
motiva también el cambio de la emisién calorifica.

Al generalizar los numerosos datos experimentales acerca de la emisién
calorifica, para el caso de que diferentes agentes portadores de calor fluyen
longitudinalmente alrededor de la placa, se han obtenido las dependencias
de célculo siguientes.

En caso del régimen de corriente laminar, en la capa limite el coefi-
ciente local de traspaso del calor se determina de la correlacion (26)

Nu, g = 0,33 Rel% Pryy® (Pre,/Pr,)**. ©(39)

Para determinar el coeficiente medio de traspaso del calor a partir de
la relacién (3-9) puede obtenerse la dependencia

Nu, g = 0,66 Re{iPriy*(Pryy/Pr,)" . (3-10)

Cuando el régimen de la corriente es turbulento, en la capa limite el
cocficiente local de traspaso del calor se determina de la relacion [64]

Nu, o= 0,03 Rel&Pri**(Prey/Pry)**. (3-11)

Para determinar el coeficiente medio de traspaso del calor partiendo
de la relacién (3-11), se utiliza la dependencia

Nu, g = 0,037 ReJfPr{y**(Prry/Pry) . (3-12)

En las correlaciones enumeradas de (3-9) a (3-12)

Nugp = ax/hg;  Nuyn = @A

Re.r = WoX/V; Rerpn = Wol/ Vi1

Pryy = valan; Prp= Vplap-

Los indices “fi“ y “p*¢ sefialan que las propiedades fisicas del agente
portador de calor se refieren a fy ¥ 7, respectivamente. El multiplicador
(Prgy/Pr,)"25, que forma parte de estas férmulas, es la correccién que toma
n consideracién la influencia de la variacion de los pardmetros fisicos
Jel agente portador de calor durante el cambio de la temperatura para la
“misién calorifica. Puede decirse que este multiplicador caracteriza la
Jependencia entre la emisién calorifica y la direccién y magnitud del flujo

calorifico.
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Al calentar un liquido de goteo (oricnfacién directa del flujo calorifico), 4 : e v.4 =)
Pr,/Pr, > 1, y al enfriarlo (orientacién inversa del flujo calorifico), Kz Local / R
Pry,/Pr, < 1. ' : f Kp=0,030 Rezfl g4
Al utilizar las férmulas de célculo, enumeradas en las ecuaciones de 2 ’ i s e 104
3.9) a (3-12) para los gases, aquellas pueden simplificarse “ RS 02 2 g
(3-9) a G-12) p gases, aq pueden simp : Kg=Nuggy Pry /) A o
| Cuando se trata del aire, Pr=0,71 y las férmulas de calculo para la 29 g S y / ﬂ_c/’ 6
emision calorifica media toman la forma: e 1 %
' y B A
' I e L 0,25 | 49 g oo Media
mz __K=NuIﬂPrﬂ { Fl}{/ PI‘P, W ) 4 // V/ y_‘:if““—ﬁfﬁ,mﬂ?eﬁg 19
FAY o .
: -0, 025
g NI L~ ¥ /+ AN piPrt (P )
) 7,4 » | 10°
4 | — T

e DO
[ ] T
=]

]
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£~Y

i

2 2 4
e il l Reufy Pz
x
S 56105 2 4 68 W% 2 7 A )
Fig. 3-6. Emision calorifica media de las placas en el & R&;ﬁ
régimen laminar de corriente. i ik
1 — aire; 2 — agua; 3 — aceite para transformadores 4 5 % 10° 2 p E 8 1° 2 SCANE: Jfﬁ';
a) para el régimen laminar de corriente en la capa limite Fig. 3-7. Emisiones calorificas local y media de una placa cuando el
= = régimen de corriente del liquido es turbulento.
Nu, ; = 0,57 Rejii; (3-13)
b) para el régimen turbulento de corriente en la capa limite El calculo tedrico de distribucion de las temperaturas y de la emision calorifica
en la capa limite laminar, lo realizé por primera vez Pohlhausen en el afio 1921. En esta
Nu, ¢ = 0,032 Refi. (3-14) investigacion las propiedades fisicas del agente portador de calor y la temperatura

de la superficie de la placa segtin la longitud se suponian constantes. Pohlhausen deter-
mind que la relacion entre las diferencias de temperaturas entre los dos medios

Las férmulas de (3-9) a (2e1hy.hon aplicables para las condicionss €8 (t — tp)tg1 — 1p)s siendo fijo el valor del nimero de Pr, depende solamente de una

que la temperatura de la placa es constante (f, = const), es decir, no
cambia por la longitud.

En la fig. 3-6 se exponen los resultados de la generalizacién de los
datos experimentales acerca de la emisién calorifica media de una placa en
Ja capa limite laminar [26]. En la fig. 3-7 se muestran los resultados de la
generalizacién de los datos experimentales de la emision calorifica de una
placa cuando la capa limite es turbulenta [64].

El cambio cualitativo del coeficiente local de traspaso del calor 4.
segin la longitud de la placa se presenta en la fig. 3-8. La disminucion
de o, en el tramo inicial de la placa esta ligada con el desarrollo de
la capa limite laminar; aqui de la relacién (3-9) se deduce que ;. €s pro-

porcional a 1!]/;. La zona transitoria 2 se caracteriza por el aumento de la

1’2 f;'tp

-tﬂ tp
00 =

" 08 f %;
A Loc : %

//—

R
=
I
=
=2

I\

emisién calorifica debido a la aparicién del mezclado turbulento. En la ' = 0 7 3 S
zona de la capa limite turbulenta desarrollada 3 es propio un cambio més Zert Ter2 2

4 : e X Fig. 3-8. Variacion del coefi- Fig. 3-9. Perfiles de las diferencias de tempe-
suave de o, por la longitud; o, €s proporcional a l/Vx, lo que se obtiene ciente local de traspaso del raturas entre los dos medios en la capa limite
de la relacién (3-11). calor a lo largo de una placa, laminar para diferentes valores de Pr.
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variable # = ¥ J wy/vx, es decir, los perfiles de las diferencias de temperat
dos medios en la capa limite tie:’-:en la forma: o g

t—1tp

P = ¢(n, Pr). | (3-15)

El gréfico de esta c}ependencia se muestra en la fig. 3-9. Cuando el valor Pr = 1, los
perfiles df: las diferencias de temperaturas entre los dos medios y de las velocidades
resultan idénticos. Al aumentar el valor de Pr el espesor de la capa limite térmica
c;ggie,nza_a sTr r‘;l?gor qtll)el?l grosor de lIa capa limite dindmica. Entre ellas existe una
relacion simple 6,/4, = Pr'/® que es vélida para Pr = 0.6. La densida j
rifico, segun la ley de Fourier es igual a: Ve ok

il ar |
q é; ‘y_.o :
Teniendo en cuenta la dependencia (3-15) se puede escribir la derivada 9‘— en
la forma siguiente: 2=
%M o a—y’r? = (tn — rp)‘;{g g.;i =
7—0

wy dp
= (t;1 — t bl
(51 p)vvx an

Los resultados de la investigacién de Pohlhausen muestran que para Pr> 0, 6, la

n=0

: do
derivada —
dn

igual a:

0 = 0,33 Prlfs. Por eso, en resumen la densidad del flujo calorifico es

g=0334 (0 — 1) V Yo pras,
vX
o en forma adimensional;

ax)h = 0,33 (wex/v)}/2Pr1/3,

Nug gy = 0,33 ReXfiPr1/2. (3-16)

A Esta formula coincide con dependencia generalizada (3-9) en el caso de propiedades
fisicas constantes.

En la préctica la temperatura de la superficie de la placa no siempre resulta igual en
todqs sus puntos. La condicion f,= const, por ejemplo, no se cumple para el calen-
tamiento eléctrico cuando en cada sector de la placa se libera igual cantidad de calor.
Este calor se dirige, a través de la superficie de la placa hacia el agente portador de calor.
Asi, pues, para dicho caso en cada punto de la superficie la densidad del flujo calorifico
permanece invariable, ¢ = const, mientras que la temperatura de la pared 7, crece a
Jo largo de la placa. Del modo correspondiente aumenta tambicn la diferencia’de tem-
peraturas entre los dos medios 7, — f¢j.

Si la diferencia de temperaturas entre los dos medios varia al seguir la superficie
de cambio de calor, es conveniente determinar el coeficiente medio de traspaso del calor
segiin la correlacion:

Diisns o
(G—tF . 270

o= (3-17)
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Esta definicién muestra que el coeficiente medio de traspaso del calor es el cociente
que se obtiene, al dividir la densidad media del fiujo calorifico por la superficie

()t
g= —=— dF
ST qu

F
en la diferencia media de temperaturas entre los dos medios segin la superficie
- 1
(fp —-.I'n): I—:_- (rp—rﬂ)dF.
F

Otro método que permite obtener el coeficiente medio de traspaso del calor consiste
en conseguir formalmente el valor medio de su valor local,

1
Dea = _-.F.'S“dF’ (3-18)
F

desde el punto de vista préctico, es menos conveniente, puesto que, incluso el cono-
cimiento del valor de a4, cuando se conoce la diferencia media de temperaturas
entre los dos medios, no da la posibilidad de calcular la cantidad de calor transmitido.
Hay que prestar atencion al hecho de que, siendo variable la diferencia de temperaturas
entre los dos medios, las magnitudes omea ¥ % no son numéricamente iguales, es
decir, Omed F %

La determinacién del coeficiente medio de traspaso del calor, segin la correlacion
(3-17), también tiene aquella ventaja de que las ecuaciones de calculo (3-10) y (3-12)

la emision de calor media de una placa isotérmica resultan por lo comun utiles
para hallar con el suficiente grado de precision el coeficiente medio de traspaso de
calor de la placa que tiene variable la diferencia de temperaturas entre los dos medios
por la longitud. Asi, por ejemplo, si empleamos este método al calcular el coeficiente
medio de traspaso del calor para una placa en la que g = const, las correcciones por
ausencia de estado isotérmico alcanzan aproximadamente el +6%, cuando la capa limite
es laminar, v, el +1% cuando la capa limite es turbulenta.

En total, la falta de propiedades isotérmicas en la superficie de la placa se revela en
mayor grado en la capa limite laminar [26].

Ejemplo 3-1. El aire suministrado con una velocidad de wo = 8m/s estd dirigido
contra una chapa lisa de b=1m de ancho y [ = 1,2 m de largo. Determinar el coe-
ficiente medio de traspaso de calor & ¥y el flujo calorifico total Q, si la temperatura de la
placa r, = 60°Cyla temperatura del aire 7¢; = 20°C.

Cuando f;; = 20°C tenemos: Ap = 0,0259 W/m-°C) yvp= 15,06- 1078 m?/s.

Wil 842
Rejpp= —

S b e TR
vy  15,06.107

Reff} = 4,48 . 10%
Al introducir estos valores en la ecuacion (3-14) obtenemos:
Nu ¢ = 0,032 Ref'ft = 0,032-4,48- 10* = 1,42-10%,

de donde:

Nupey A 1:42:10%-0,0259
[ 4 el

1 )
Q — GF At = @ bl(t, — tr) = 30,6-1:1,2(60 — 20) =T1470,W.

= 30,6 W/(m*-°C);
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3-2. Emision calorifica al fluir el liquido
por los tubos

1. Condiciones hidrodindmicas del desarrollo del proceso. Durante
el movimiento forzado del liquido en los tubos se distinguen dos regimenes
de corriente: laminar y turbulento. El régimen laminar se observa, cuando
son pequeiias las velocidades de movimiento del liquido. Cuando las

{ velocidades del flujo superan cierto valor w,,, el régimen de la corriente se

| transforma en turbulento. Para liquidos y tuberias diferentes la velocidad
critica es distinta. El régimen de la corriente del liquido se determina por .
la magnitud del niimero Re = wd/v. Si Re es menor del critico Re,,, en- I
tonces el régimen de la corriente es laminar. Durante el movimiento del l
liquido en los tubos Re., = 2-10%. El régimen turbulento desarrollado
se establece, cuando los valores de Re>1-10% La gama de variacién de i
Re desde 2:10% hasta 1:10* corresponde al régimen transitorio de la
corriente.

La distribucién parabdlica de las velocidades segiin la seccion (fig. 3-10,a)
es caracteristica para el régimen isotérmico laminar. Para ella

W= Wo(l __y2/r2)’
donde w, es la velocidad en el eje del tubo;
w es la velocidad a una distancia y del eje y

r es el radio del tubo.

En los célculos practicos, normalmente, se utilizan los valores medios
de la velocidad:

A 2 3-19
b fS“’“'f e -

7
donde w es la velocidad media;
f es el area de la seccion transversal del tubo y

V es el gasto volumétrico del liquido.
1

|
|
|

Fig. 3-10. Distribucion de las velocidades en la seccion cuando los regimenes del
movimiento de un liguido en un tubo son laminar (a) y turbulento (b).

La relacién entre la velocidad media y la méaxima en caso del régimen
laminar de corriente es constante: w/w, = 0.5.

Para el régimen turbulento desarrollado de movimiento de un liquido,
la distribucién de las velocidades en una seccién del tubo tiene la forma de
pardbola truncada (fig. 3-10, b). Cerca de la pared del tubo la curva
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cambia de modo brusco y en la parte media de la seccién, en el nicleo
turbulento del flujo, varia de modo suave. La velocidad méaxima se observa
también en el eje del tubo.

La relacién entre la velocidad g

media yla maxima es la funcion @/, | L e
del niimero Re 08——  — -
/o = f(Re). ol Tt
En la fig. 3-11 esta depen- i ; ,Eg:g?g:
dencia se muestra en forma (6 ’:' '
grafica. 05 [ ) . , t LyRe

Las leyes citadas para la dis- 3 L 5 i 7 8
tribucién de las velocidades segtin
la seccién del tubo, son vélidas Fig. 3-11. Dependencia w/w, = f(Re) cuando
sélo para el asi llamado movi- f‘l}rg:ﬁ:;lrﬂ;ento de un liquido en un tubo es
miento hidrodindmicamente esta- }
bilizado. La estabilizacion no se produce inmediatamente, sino a
cierta distancia de la entrada al tubo. En el tramo de entrada el
caracter de mévimiento y la distribucion de las velocidades sufren grandes
cambios. El proceso de estabilizacién del perfil de las velocidades se rea-
liza del modo siguiente. Cerca de la seccion de entrada, en la superficie
del tubo, se forma una capa limite dindmica cuyo espesor crece paulatina-
mente a medida que aumenta la distancia a partir de la entrada del tubo.
A cierto alejamiento de la entrada, en el tubo se efectiia la convergencia
de las capas y la corriente adquiere un caracter estabilizado. E, la fig. 3-12
se presenta en forma esquematica un desarrollo semejante de dicho pro-
ceso. Si el nimero Re = wd/v =3 menar que el critico, entonces en toda
la longitud «.' “.amo h.drodindnuco iniciul de estabilizacion la corriente
en la capa limite tiene el caracier laminar (fig. 3-12, ). Cuando Re>Re,,,

o,

b)

Fig. 3-12. Estabilizacién hidrodindmica de la corriente de
un liquido en un tubo.
a — régimen laminar de corriente; b — régimen turbulento de corriente

en la zona préxima a la seccion de entrada se forma, al principio, una capa
limite laminar que luego se transforma en turbulenta. Después de que las
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capas limites turbulentas convergen, se forma la corriente turbulenta esta-
bilizada del liquido (fig. 3-12, b). Sin embargo, cerca de la misma super-
ficie, en una subcapa viscosa muy fina la corriente sigue conservando ca-
racter laminar.

La longitud del tramo hidrodinamico inicial de estabilizacién del flujo
en el régimen laminar se determina mediante la correlacion:

I, = 0,05 dRe, (3-20)
es decir, el valor de /;, es tanto mayor, cuanto més grande es el numero
Re = wd/v.

Para la corriente turbulenta la magnitud /;, depende poco de Re y es
aproximadamente
Ly = 15.d: (3-21)

Cuando la corriente del liquido en el tubo estd estabilizada, la presion en sentido
de movimiento del flujo disminuye. En cada tramo la diferencia de presiones la equilibra
la fuerza del esfuerzo tangencial de friccion s en las paredes del tubo, la cual surge como

resultado de la presencia de las fuerzas de viscosidad. Para un elemento (porcion) del
2

wd
liquido encerrado en el volumen n dx (fig. 3-13) la ecuacién de equilibrio de fuerzas

tiene la forma siguiente. La fuerza de presion aplicada a este volumen es igual a la dife-
rencia de presiones totales en sus caras derecha e izquierda:

( i )dez nd*® " nd®

P p 4 4 TR P A

La fuerza del esfuerzo tangenciai de friccion aplicada a la superficie lateral de
elemento que tiene el drea nd dx, es igual a snd dx, donde s es el esfuerzo tangencial de
friccion por unidad de superficie de la pared. La ecuacién de equilibrio de estas fuer-
zas es:

d
AL (3-22)

La correlacion (3-22) tiene caracter general y es valida tanto para la corriente laminar
del liquido, como para la turbulenta estabilizada. Sin embargo, los valores del esfuerzo

tangencial de friccion s son diferentes para los dos

P p-dp regimenes de corriente. Enel caso de régimen laminar:
ks /,ﬂlr/ i )
l = — pwi; 3-23
-—l———-1—-l—a-.r o Repw’ 5:32)
| |
| y en el régimen turbulento (para valores hasta de
o e, Re =~ 10%)
Fi iqui 0080 o (3-24)
ig. 3-13. Elemento de liquido 5= RellA PWE.

en un tubo

El esfuerzo tangencial de friccion s, para corriente isotérmica de un liquido incom-
presible, permanece constante en toda la longitud del tubo. Por €50 la ecuacion de equili-

00

P

brio de fuerzas (3-22) puede escribirse también en forma de diferencias finitas de presiones

1
Ap — 43? 3 (3_25)

donde dp = p, — ps €5 la diferencia de presiones en un tramo del tubo de longitud /.

ST ambu:lssg miembros de la ecuacion (3-25) se dividen por al altura cinética (presion
dlnﬂll?l.ca] pw?, entonces a la izquierda tenemos el niimero de Euler (Eu = 4p/pw?) y la
ecuacion toma la forma:

B

u = ;"_;2-5 * (3-26)
| En la hidromecénica se acepta caracterizar la resistencia mediante un coeficiente

adlmengwnal que se llama coeficiente de resistencia de rozamiento y se designa, por

lo comtin, con &. Estéa ligado con el niimero de Euler por la siguiente correlacion simple:

d
&= 2FEua T (3_26 a)
o en forma desarrollada
e pwt |
= e (3-26 b)

De las ecuaciones (3-23) — (3-26) se deduce que, si la corriente es laminar en tubos
redondos, el coeficiente de resistencia se determina como

& = 64/Re, (3-27)
vy si la corriente es turbulenta
& = 0,316/Rel/%. (3-28)

La correlacién (3-27) representa la ley de Poiseuille. La correlacion (3-28) se conoce
con el nombre de la ley de Blasius.

2. Emisién calorifica en el régimen laminar. En la corriente laminar la
1fglasferencia de calor desde una capa del liquido hacia la otra en la direc-
cién de la normal ala pared se realiza mediante la conductibilidad térmica.
Al mismo tiempo cada capa tiene, por lo general su velocidad diferente de
movimiento longitudinal. Por lo tanto, a la par con la transferencia trans-
versal de calor, por medio de la conductibilidad térmica, tiene lugar tam-
bién la transferencia de calor por conveccién en direccién longitudinal.
Como resultado de esto el intercambio de calor en el régimen laminar de
la corriente depende del cuadro hidrodindmico de movimiento.

Fxaminemos ahora el desarrollo del proceso de intercambio de calor
a lo largo del tubo. Supongamos que en la seccién de entrada la tempera-
tura del liquido es constante y difiere en magnitud de la temperatura de
nared del tubo. Durante el movimiento del flujo, entre el liquido y la pared
tiene lugar un proceso de intercambio de calor y la temperatura del liquido
varia paulatinamente. Al principio, en la proximidad de la seccoin de
~nirada. la variacién de la temperatura tiene lugar sélo en la fina capa
«tuada cerca de la superficie. Luego, a medida que aumenta la distancia
| 1a seccion de entrada, una parte cada vez mayor del flujo participa en el
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proceso del intercambio térmico. Asi pues, el desarrollo del proceso de
intercambio térmico en el interior de los tubos al principio se verifica en
sentido cualitativo, del mismo modo como esto se realiza cuando la capa
Jimite en una placa es laminar (véase §3-1). Cerca de la superficie de tubo
se forma una capa limite térmica cuyo espesor aumenta paulatinamente en
sentido de movimiento del flujo. A cierta distancia de la entrada de tubo
I, » las capas limites térmicas convergen y en el proceso del intercambio
de calor participa luego todo el flujo del liquido. La distancia /;,. , puede
evaluarse de modo aproximado mediante la dependencia:

L.« ~ 0,05dRePr.

En la practica normalmente el régimen laminar se encuentra durante
el flujo de agentes portadores de calor suficientemente viscosos, como lo
son diferentes aceites, para los cuales los valores de Pr habitualmente
superan de modo considerable la unidad. En estas condiciones la longitud
del tramo inicial térmico de estabilizacién I, , resulta suficientemente
grande. Asi, por ejemplo, si Re = 200 y Pr = 500, entonces ;. ( = 5000 d.

A una distancia mayor que /4, . el perfil de distribucién de tempera-
turas por la seccién del tubo sigue cambidndose de la manera expuesta
esquematicamente en la fig. 3-14.

Dentro de los limites del tramo inicial térmico de estabilizacién el
gradiente de temperatura (9t/dn),., correspondiente ‘al liquido que se
halla cerca de la pared, decrece a medida que aumenta la distancia a partir
de la entrada, de modo mas rapido que la diferencia de temperaturas
entre los dos medios (7, « — 7,,), puesto que la parte central del flujo todavia
no participa en el intercambio de calor. Por eso de la ecuacion de emisién
calorifica,

Ljpe = —

-
1 a0 s (3-29)
rfl.ac_'rr.n Ifyx— fp

se deduce que el coeficiente local de traspaso del calor o, disminuye
paulatinamente a lo largo del tubo. La disminucién del coeficiente local

tp tp tP ; tP tP
"'-\“ﬂ z &1\\‘ | N\ \ tﬂ.
= 5t ! §

Fig. 3-14. Variacion en la distribucion de temperaturas segtin la seccion y a lo largo
de un tubo cuando en éste se mueve un liquido.

de traspaso del calor contintia hasta que las capas limites térmicas conver-
gen. Luego ambas magnitudes d7/dn y #; . — t, decrecen con igual velo-
cidad y el coeficiente local de traspaso del calor adquiere un valor cons-
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tante. En la fig. 3-15 se exponen los cambios de los coeficientes local y
medio de traspaso del calor en dependencia de la longitud del tubo. Este
grafico muestra que la distancia a la que tiene lugar la estabilizacion de
los coeficientes medios de traspaso del calor /;, , es siempre mayor que
la que corresponde a la estabilizacién de los coeficientes locales de tras-
paso del calor /;, ,.

En la ecuacién (3-29) la magnitud 7, es la temperatura media del
flujo en la seccién dada. Esta a veces se llama temperatura de mezclado,
puesto que corresponde a la que adquiera el flujo, si estd bien mezclado.
La temperatura #;,. se determina generalmente por la expresion:

T §£‘p pwigy df

T —— (3-30)
Scp pwdf
f

Si se menosprecia la dependencia de c, y p en funcién de la tempe-
ratura, la ecuacion (3-30) toma la forma:

) S Wiy df
thy=1—+7 =
S wdf
s
donde V es el gasto volumétrico del liquido.
En el primer caso [la ecuacién 3-30)] la obtencién de valores medios
de temperatura se realiza segiin la entalpia del liquido, en el segundo [la

(o W

1 ( we,, df, (3-30a)
V )y

7| S

t W \
: [ ]

i ey
o, e
Fig. 3-15. Variacion de los Fig. 3-16. Variacion
coeficientes local y medio de de la velocidad y la
traspaso del calor en funcion temperatura de un

de la longitud del tubo liquido en la seccién
de un tubo.

ceuacion 3-30a)], segin su gasto volumétrico. Por consiguiente, para obte-
ner los valores medios de temperatura es necesario tener las distribuciones,
medidas simultdneamente, de velocidad y de temperatura en la seccion
cvaminada (fig. 3-16). Si la velocidad es igual por toda la seccién del canal,

-.-._...]',I-_t—:-«
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la férmula que permite obtener valores medios (3-30a), queda asi:

- } S ¢ df. _ (3-30b)

s

Al aplicar solamente la medicién, sin recurrir a los calculos ulteriores,
se puede obtener la temperatura media en la seccién solamente cuando el
liquido se ha mezclado intensamente antes de llegar al punto de medicion.

La magnitud g,, en la ecuacién (3-29), da la densidad local del flujo
calorifico para una seccién determinada.

Para calcular el coeficiente medio de traspaso del calor,

f=—2 =1 (3-31)
Fla—1) ' i1~

es necesario, normalmente, conocer los valores medios de la temperatura

del liquido 75 y de la pared 7, de acuerdo con la longitud del tubo o del

canal. Si la temperatura 7, varia en grado insignificante, entonces la obten-
cién de los valores medios de temperatura #; por la longitud se verifica
del modo siguiente.

Si 1a variacion de la temperatura media a lo largo del tubo es pequefia,
la magnitud 7, puede determinarse como Ja media aritmética de los valores
de las temperaturas medias en las secciones inicial 74 y final 75 del tubo:

7 1 ’ r
Iy — E(fﬂ -+ tpy ) (3-32a)

En caso general la obtencién de los valores medios se realiza segin
la féormula:

ty =ty & Aty (3-32b)

donde el signo “-+ se toma en caso de enfriamiento y el “—", en caso
de calentamiento del liquido segin la longitud del canal.

La magnitud At denominada la diferencia media logaritmica de
temperaturas entre los dos medios, se determina segin la correlacion

At” — At” At — At”
Wit oy (3-32¢)

=" 2.3031g—

— 7

donde At y At" son las diferencias de temperaturas entre los dos medios
en las secciones inicial y final del tubo o canal (fig. 3-17,
a, b).

La diferencia media logaritmica de temperaturas entre los dos medios
siempre es menor que la media aritmética, pero cuando At'/At” < 2 la
diferencia entre ellas resulta insignificante (menor que el 4%). Al cumplir
esta condicién en vez de la ecuacién (3-32 b) se puede usar la correlacion
mas simple (3-32 a).

D4

Si en la superficie del tubo se mantiene la densidad constante del flujo
calorifico g, — const, lo que ocurre en la practica (por ejemplo, en el
caso del calentamiento eléctrico uniforme de un tubo), entonces la tempe-
ratura media del liquido por la longitud
siempre se determina como la media At
aritmética de los valores de las tempera- i
turas medias en las secciones inicial y final
del tubo, o sea, segin la ecuacién (3-32a). 4t

La magnitud y el caracter del cambio tp
del coeficiente local de traspaso del calor,
seglin la longitud del tubo, dependen de 0
una serie de factores tales como el perfil a)
de temperatura del liquido en la entrada, ¢
el perfil inicial de la velocidad y las con- o
diciones de entrada del liquido en el oAt
tubo o canal y el caricter del cambiode A’ 7
temperatura de la pared de acuerdo con
la longitud del tubo. Con frecuencia en p { .
la préctica estas condiciones no se conocen ' ::z_
con la precision debida, lo que motiva 4 b) :
dificultades durante el calculo preciso de iy 3- S : .
la intensidad local del intercambio térmico. Eégiezm’:ér;?frl:: ‘2&?5 Esdldrzgel:g:
El material [74] contiene la investigacién dios a lo largo de un tubo, cuando
detallada de como diferentes factores in- 7 = €Onst:
fluyen en la emisién calorifica, si el régimen sy il
de corriente es laminar.

Los valores del coeficiente medio de traspaso del calor, segin la longitud
del tubo, dependen en menor grado de la influencia de las condiciones
mencionadas anteriormente, puesto que en proceso de tomar los valores
medios, la influencia de varios factores por separado se suaviza.

Sobre la intensidad de la emisién calorifica puede influir mucho la
dcpe_ndenlcia entre las propiedades fisicas del liquido (en primer lugar,
la viscosidad) y la temperatura. La variacién de la temperatura por la
seccién del tubo determina un cambio de la viscosidad, ademds cuanto
mayores son las diferencias de temperaturas, tanto mas intenso es el
cambio de la viscosidad y otros parametros fisicos (conductibilidad tér-
mica, capacidad calorifica) por la seccién del tubo. La variacion de la
viscosidad conduce al cambio del perfil del campo de velocidad, lo que,
en su lugar, influye sobre la intensidad del intercambio térmico. En funcion
del sentido del flujo calorifico la variacién del perfil de velocidad resulta
diferente (fig. 3-18). Durante el enfriamiento del liquido su temperatura
cerca de la pared resulta mas baja y la viscosidad mas alta que en el
nucleo del flujo. Por eso, si se compara con la corriente isotérmica (1),
lu velocidad de movimiento del liquido cerca de la pared, en estas condi-
clones, es mas baja, pero en el nacleo del flujo més alta (2). Al calentar
¢l liquido, sucede lo contrario, la velocidad de la corriente del liquido
cerca de la pared es mds alta y en el nicleo del flujo, mas baja (3).

L _L 3%




Comunmente en la practica la velocidad y la temperatura en la entrada T ;
del tubo tienen los perfiles proximos a los uniformes. En estas condiciones, Nugyt |
cuando el régimen de la corriente del liquido es laminar, el célculo del 100

.m’

Fig. 3-18. Distribucion
de las velocidades en
la secciébn cuando la
corriente de un liquido
en untubo es laminar,
no isotérmico.

1 —en caso de la corriente
isotérmica; 2 — durante el
enfriamiento; 3 — durante
el calentamicito.

coeficiente medio de traspaso del calor, en los tubos
siendo //d > 10y Re;; > 10, puede llevarse a cabo
segun la férmula

= 0,4
Nuy, = 1,4 (Reu £l %) Pfrnl'ss(me’pr)n'ﬂ, (3-33)

donde
FUdn = ad[lgy; Reg = wd|ve; Pry = vellag;
Pr, = v, /a,.

Los indices “fi” y “p” significan que las propie-
dades fisicas se eligen segiin la temperatura media
del liquido y de la pared, respectivamente.

El multiplicador (Pr/Pr,)"* tiene en cuenta la
dependencia entre las propiedades fisicas (en lo fun-
damental, de la viscosidad) y temperatura e influencia
de la direccién del flujo calorifico. La correlacion
(3-33) es vélida para los valores 0,06 <Pry/Pry< 10.

En la fig. 3-19 se muestra la comparacién de los
resultados del célculo segiin la férmula (3-33) con los
datos experimentales. La correlacion (3-33) puede

aplicarse también para calcular la emisién calorifica
en los canales planos de anchura h. En este caso en vez del didmetro d
en la ecuacién (3-33) se debe introducir la anchura del canal A.
La correlacién (3-33) es correcta para los valores de

Re,q f:- Prf® > 15.

Para los valores menores de esta magnitud, es decir, para los tubos
de longitud muy grande:

I/d > 0,067 Re, ¢, Pri/®, (3-34)

la magnitud Nu, , comienza a ser constante, lo que corresponde a las
condiciones de estabilizacién de la intensidad de emisién calorifica. Cumpli-
das estas condiciones para determinar el coeficiente medio de traspaso
del calor en vez de la correlacién (3-33) puede recomendarse la relacion
aproximada

md £~ 4(Pff|fpfp)q‘25- (3-35)

Las correlaciones citadas se refieren a las condiciones en que no se
refleja la influencia de las fuerzas de sustentacion.

Si la variacién de la temperatura por la seccién y por la longitud del
tubo es considerable, las densidades del liquido o del gas resultan diferentes
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Fig. 3-19, Emision calorifica media cuando la corriente de liquidos y gases en un
tubo y en un canal plano es laminar.

1 — aceite MK ; 2 — aceite MC, calentamiento; 3 — aceite MC, enfriamiento [74] ; 3 — aceite para
transformadores; 5 — agua; 6 — aire [26].

en los distintos puntos del flujo. A consecuencia de esto, en el liquido surgen
las fuerzas de sustentacion, bajo la accién de las cuales, sobre el movi-
miento forzado del agente portador de calor, se superpone el movimiento
libre. Como resultado, varian el cuadro de movimiento del liquido y
la intensidad de la emisién calorifica. Asi, en los tubos verticales, al coincidir
el sentido de la corriente del liquido con el de la fuerza de sustentacién
(corriente de abajo hacia arriba durante el calentamiento del liquido y
de arriba hacia abajo en el enfriamiento), la velocidad de la corriente
del liquido cerca de la pared aumenta, como se demuestra en la fig. 3-20.
En resumen la intensidad de la emisién calorifica en este caso aumenta
en comparacion con el cuando no hay influencia de la conveccién libre,
lo que tiene lugar, por ejemplo, en condiciones de imponderabilidad.

Fig. 3-21. Distribu-
cion de las velocida-
des en la seccion de
un tubo cuando las
direcciones de los
movimientos forzado |y
y libre son mutua- jj.

Fig. 3-20, Distribu-
cion de las velocidades
en la seccion de un
tubo cuando las di-

clones de los movi-
nientos  forzado vy

libre coinciden. mente opuestas.
distribucién  total; I — distribucién  total;
« costa  del movi- 2—a costa del movi-
ento  forzado; 3—a miento forzado; 3 —a

wia del movimiento libre. costa del movimiento libre.




Siendo el sentido del movimiento forzado y el de las fuerzas de susten-
tacion en los tubos verticales opuestas mutuamente (corriente de arriba
abajo durante el calentamiento del liquido y de abajo arriba durante el

enfriamiento) al principio la influencia de la conveccién libre conduce a
la disminucién de la velocidad de movimiento del liquido cerca de la pared
(fig. 3-21) y a cierta reduccién de la emisién calorifica. Sin embargo,
a medida que aumenta el papel del movimiento libre dicha corriente se
hace inestable, en el flujo surge y desarrolla el proceso de mezclado del
agente portador de calor y la intensidad de la emisién calorifica aumenta

considerablemente.

Con el aumento de las fuerzas de sustentacion fg 1a influencia del movimiento libre
crece en comparacion con las fuerzas de viscosidad fy. Estas fuerzas que actiian en el
flujo vertical en el tramo del tubo de longitud [ se determinan, con la precision de hasta
los coeficientes numéricos, mediante la correlacion:

=
fom gdpd IR Y fump E!R’

donde & es el espesor medio, en el tramo dado. de la capa limite térmica dentro de
cuyos limites la variacion de la densidad, a causa de la diferenczia de tempera-
turas, es:

4p = phlty — 1r0);
IR es el producto que caracteriza la superficie del tubo, que después, al comparar

las fuerzas fg ¥ fu, puede omitirse.
Cuando fi > fg las fuerzas de viscosidad suprimen el desarrollo del movimiento
libre y la emisién calorifica se determina por las correlaciones aducidas anteriormente.
La influencia del movimiento libre en el intercambio de calor se comienza a per-
cibir en el caso de la conmensurabilidad de estas fuerzas. es decir, a la condicion

_ gf(t; — 1R
fanfy o T2t — g1 (3-36)
W

El espesor medio de_la capa limite térmica 3, en la ecuacion (3—36)_ guede haErse
a partir de la expresion o ~ /8, o, lo que es lo mismo, como & ~ R/Nu. Aqui Nu es
el valor medio del niimero de Nusselt para el tramo de tubo de la longitud /. Para deter-
minar el comienzo de aparicion de la conveccion libre se puede hallar la magnitud Nu
con ayuda de las ecuaciones (3-33) ¥ (3-35).

Al fin de cuentas la condicion (3-36) puede escribirse de nuevo en la forma

(o — t)d®  —

g Nu, (3-37)
4yw
o

1 G e

— — ~ ‘Nu,

4 Re

. ; ; 5 A b L .
Las consideraciones aducidas muestran que si la razon 7 ? supera conside-
e

rablemente Nu (calculado sin contar la conveccion libre), entonces gn realidad la intensi-
dad de la emision calorifica en los tubos verticales serd mayor & causa de la influencia

Fal+]

de la conveccién libre. Si después de los calculos resulta que % % es considerable-
e

mente menor que Nu, la influencia del movimiento libre en ¢l intercambio de calor no
es esencial.

En los tubos horizontales las direcciones de las fuerzas de sustentacion
y del movimiento forzado son mutuamente perpendiculares, por eso el

desarrollo del movimiento libre
se produce aqui en las condicio-
nes mas favorables y motiva la
aparicion de la circulacion trans-
versal del liquido, como lo
muestra la fig. 3-22. Durante el
calentamiento del liquido las ca-
pas mas calientes suben, en su
enfriamiento en la parte inferior
del tubo se acumula el liquido a) D)
mas frio. Como resultado la emi- 3 ; .

sién calorifica local cambia radi= {50 S il o
calmente segun el perimetro del miento libre del liquido.

tubo con la particularidad de que a — durante ¢l calentamiento del liquido; b — du-
en la generatriz superior durante puntp ol epiianicac O JBte:

el calentamiento y en la inferior durante el enfriamiento la emision
calorifica es minima. Sin embargo, al tomar valores medios por la seccion,
la intensidad del intercambio térmico en estas condiciones aumenta. Por
consiguiente, también en este caso la emision media de calor aumenta
bajo la influencia del movimientolibre, lo que se explica con la circu-
lacién transversal del liquido.

Asi pues, la influencia de la conveccién libre complica considerable-
mente el desarrollo del proceso. En la actualidad no existen recomenta-
ciones comunes para calcular la emision calorifica, al realizarse las acciones
imultaneas de las convecciones forzada y libre. Los materiales de ensayos
, las férmulas empiricas particulares estin sistematizados en el texto [74].

3. Emision calorifica en el régimen turbulento. Si el régimen de movi-
miento es turbulento, la transferencia de calor en el interior del liquido se
renliza en lo fundamental mediante el mezclado. En este caso el proceso
l« mezclado se desarrolla de modo tan intenso que por la seccion del
gcleo del flujo la temperatura del liquido permanence practicamente

stante. La variacién brusca de la temperatura se observa solamente

¢l interior de la capa fina situada cerca de la supetficie. .

Il primero que organizé correctamente la investigacion experimental

, una descripcién mas detallada de la emision calorifica para el régimen

wlento de corriente de los gases, fue Nusselt [115]. Durante la elabo-

on de los datos €l por primera vez utilizé la teorfa de la semejanza y

una dependencia generalizada. Después fue realizada una gran

stidad de nuevas investigaciones con diferentes canales y liquidos en
wu gama amplia de variacién de los parametros principales.
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Una vez analizados y generalizados los resultados de estas investigaciones,
fue establecida la dependencia [62] para calcular la emision calorifica
media;

Nu, ¢ = 0,021 RS Prfi*3(Pryy/Pr,)* €. (3-38)

Como temperatura determinante se acepta aqui la temperatura media

del liquido #;; y como dimension determinante, el diametro equivalente d,,.
Dicho didmetro es igual al cuadruplo del 4rea de la seccion transversal
del canal dividida por su perimetro total (mojado), independientemente de
qué parte de este perimetro participa en el intercambio de calor:

dg=

n

donde f es el 4rea de la seccién transversal del canal y
u es el perimetro total del canal.

Para los tubos de seccién circular el didmetro equivalente es igual
al geométrico.

El coeficiente &, considera el cambio del coeficiente medio de traspaso
del calor a lo largo del tubo. Si //d > 50, entonces & = 1. Cuando
I/d< 50 es necesario tener en cuenta la influencia del tramo térmico inicial.
Los valores de ¢, se dan en la tabla 3-1.

Tabla 3-1
Valores de la dependencia g; = f(//d. Rey ¢y)
durante el régimen turbulento

r d

-}

aK T S A T ] (7 0l RN~ o
1-104 1,65 1,50 1,34 1,23 } 94 7 1,13 ‘ 1,07 1,03 1
2-10% 1,51 1,40 j T 1,18 1,13 1,10 1,05 1,02 1
5-10* 1,34 1,27 1,18 1513 1,10 1,08 1.04 1,02 3
1-10° 128 1,22 1,15 1,10 1,08 1,06, 1,03 ‘ 1,02 1
1-10° | 1,14 ‘ LU | 108 | 105 | 104 Lo3 | 102 | LOI 1

La correlacién (3-38) es aplicable a tubos cuya seccién transversal
tiene cualquier forma: circular, cuadrada, rectangular (a/b=1 =+ 40),
anular (da/d, = 1 + 5,6) y a todos los liquidos elésticos y de goteo,
cuando Reyy = 1- 10 = 5.10% y Pry = 0,6 + 2500 (fig. 3-23).

La correlacién (3-38) es justa también para los canales de la seccion
transversal complicada, en particular, cuando en un tubo de gran
didmetro se sitGan uno o varios tubos de menor didmetro (lavado
longitudinal).

El multiplicador (Prg/Pr,)"* representa la correccién que considera
la dependencia entre las propiedades fisicas del agente portador de calor
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Fig. 3-23. Emision calorifica media cuando el régimen de la corriente del liquido
en los tubos es turbulento.

(fundamentalmente la viscosidad) y la temperatura ). De acuerdo con
el sentido del flujo térmico esta correccion puede ser tanto mayor, cOmo
menor que la unidad.

Al analizar la férmula (3-38), se deduce que en el régimen turbulento
de corriente el coeficiente de traspaso del calor depende en sumo grado
de la velocidad del movimiento del agente portador de calor w y de su
densidad p [de modo proporcional a (wp)*®]. Luego la emisién calorifica
depende de las propiedades fisicas del medio fluido y varia en forma
proporcional a A%, ¢;**, u=%%, donde A es el coeficiente de traspaso del
..n.lu_r.de] agente portador de calor; ¢, es su calor especifico cuando la
presion es constante y u es el coeficiente dinamico de viscosidad. La influ-

' En la zona proxima al punto critico del estado de la sustancia, como se conoce,
las las propiedades .fiswas del medio influenciado por la temperatura varian de un
wodo uspccmlmen_te fuerte. En estas condiciones la emision calorifica depende, en
forma muy complicada, de la diferencia de temperaturas entre dos medios y del flujo
lico, Las recomendaciones generales litiles para calcular el intercambio de calor en

tus condiciones todavia no han sido elaboradas.
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encia de la dimension geométrica del canal en la emision calorifica la define
la dependencia o ~ d*", como se aprecia, esta influencia resulta ser
relativamente débil.

Para el aire (o gases diatomicos) la correlacion (3-38) se simplifica
(puesto que Pr =~ 0,71y Prg/Pr, = 1) y toma la forma:

Nuy ¢ = 0,018 ReSf. (3-39)

Finalmente, es necesario destacar que durante el movimiento del
liquido en tubos doblados (codos, ramificaciones, serpentines) inevita-
blemente surge el efecto centrifugo. El flujo del liquido se aparta de la
pared interior y en la seccion transversal surge la asi llamada circulacion
secundaria. Con el aumento del radio de curvatura R, la influencia del
efecto centrifugo disminuye y, como limite, cuando R = oo (tubo recto)
desaparece por completo. A consecuencia del aumento de la velocidad
y debido a la circulacion secundaria, asi como resultado de éste, el creci-
miento de la turbulencia del flujo, en los tubos encorvados el valor del
coeficiente medio de traspaso del calor es mayor que en los rectos.

El calculo de la emisién calorifica en los tubos encorvados se lleva
a cabo mediante las férmulas usadas para el tubo recto, introduciendo
ulteriormente, en calidad del cofactor, el coeficiente de correccion &g,
el que para los tubos en forma de serpentin se determina por la corre-
lacion :

=1+ 1712, _ (3-40)

donde R es el radio del serpentin y
d es el didmetro del tubo.

En los serpentines la accién del efecto centrifugo, que intensifica la
emisién calorifica, se propaga a toda la longitud del tubo. Aunque en
los virajes y derivaciones la accién centrifuga tiene solamente carécter
local, su influencia se propaga mas lejos. En el tramo recto del tubo que
le sigue al viraje, a costa del aumento de la turbulencia del flujo, la emisién
calorifica siempre es algo superior que en el tramo recto anterior a la vuelta.

Ejemplo 3-2. Determinar el valor medio del coeficiente de traspaso del calor y la
cantidad del calor transferido durante la corriente del agua en un tubo horizontal,
cuyo didmetro es d = 3 mm y la longitud / = 0,5 m, si la velocidad del agua es w = 0.3
m/s, su temperatura media a lo largo del tubo fr;= 60°C y la temperatura media de la
pared #, = 20°C.

Cuando 7, = 60°C tenemos: Ag;= 0,659 W/(m - “C); vpy= 0,478 - 107 m*s; Pryy =
= 2,98; cuando 7, = 20°C, Pr,, = 7,02.

El célculo lo llevamos a cabo con la formula (3-33):

B i d 0,4 o
Nugey = 1,4 (Redu j) Prg 83(Prey/Pry)*23 5
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&\ 3-10-3 \**
Regr— | = [ 1885 - = 2,64;
) = (15755 )

it 298| i
Pr9;83 — 1,42; (Pry/Pr,)0,25 = = = 0,81,

Por la formula (3-33) hallamos:

Nugr; = 1,4:2.64-1,42:0,81 = 4,24,
de donde

. 23k 0,659 e
o = NI.I,;“ —d~ = 4,24 3_-1_6‘:; =928 W{(m RE)

La cantidad del calor transferido

0 = ndlzAt = 3,14-3-1073:0,5-928-40 = 175 W.

Ejemplo 3-3. Por un tubo de didmetro ¢ = 60 mm y longitud / = 2,1 m, circula
el aire con la velocidad w = 5 m/s. Determinar el valor del coeficiente medio de traspaso

del calor, si la temperatura media del aire es #ry = 100°C.
Cual‘ldo f“ =. 100°C

Arp = 0,0321 W/(m-°C);
vep = 23,13- 107 %m?/s;

W T 5R006 12 )
Rean =~ = 5313100 oFs

Reg,i.’;‘ = 1955.

Al reemplazar estos valores en la férmula (3-39), obtenemos:
Nuge; = 0,018-1955 = 35,2,
de donde

A 0,0321
X Nud” 7 — 35,2 BT

£}

— 18,8 W/(m2-°C).

Puesto que Ijd = 2,1/0,06 = 35 < 50, es necesario introducir la correccion &>
lo la tabla 3-1 & = 1,04,

Fntonces en definitiva obtendremos «” = z¢g = 18,8:1,04 = 19,5 W/(m?*-°C).
Fjemplo 3-4. En un tubo de didmetro 4 = 50 mm y longitud /= 3 m, circula el
s con una velocidad w = 0,8 m/s. Determinar el coeficiente medio de traspaso del

| la temperatura media del agua K] = 50°C y la de la pared, é; — e

Cuando t, = 50°C, A¢; = 0,648 W/(m-°C); vp = 5,56-107"m?%/s ¥ Pryp = 3,54.

8 1, = 10°C, Pr, = 2,55;
wd 08005

Regpy = o = e = 724108 Re0E = 7,7-10%;
i 5,56' 1077

POt 1,72; (Proy/Pr,)0.25 = (3,54/2,55)0.25 = 1,09,
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Puesto que //d = 60 > 50, la correccion correspondiente a la influencia de la lon-
gitud de tubo & = 1. Al sustituir estos valores en la formula (3-38), obtenemos:

Nugg; = 0,0217,7-10%-1,72:1,09- 1 = 303,
de donde

— 303 0,648

= = 3920 W/(m3-°C).
o 0,05 [(m*-°C)

Ejemplo 3-5. Siendo las mismas condiciones del problema que en el ejemplo ante-
rior, determinar el valor medio del coeficiente de traspaso del calor, si el tubo estd
doblado en forma del serpentin con didmetro D = 600 mm.

Para el tubo recto tenemos e = 3,92+ 10° W/(m?*-°C).
Para el tubo doblado, segin la formula (3-40), tenemos:

50
Zene = 3,92:10° (1 £1.77 355) — 3,92-1,295-10° = 5,08: 10° W/(m®-°C).

3.3. Emisién calorifica durante la convecciéon libre

1. Emisién calorifica en un espacio ilimitado. El proceso del intercambio
térmico durante la conveccién libre (movimiento libre) del liquido esta
ampliamente propagado tanto en la técnica, como en la vida cotidiana.

Llamase libre al movimiento del liquido producido por
la diferencia entre las densidades de las particulas calen-
tadas y las frias. Por ejemplo, al entrar el aire en con-
tacto con un cuerpo calentado, el aire que se calienta, se
hace mas ligero y sube. Pero si el cuerpo es mas frio que
el aire, entonces, al contrario, al entrar en contacto am-
bos, el aire se enfria, se hace mas pesado y baja. En dichos
casos el movimiento del aire surge sin excitacion exterior,
como resultado del mismo proceso de intercambio tér-
mico. En la fig. 3-24 se expone un tipico cuadro del mo-
vimiento del aire calentado a lo largo de un tubo vertical.

Durante el movimiento libre del liquido en la capa limite
la temperatura de éste varia desde 7, hasta 7y y la veloci-
dad, desde cero, cerca de la pared, aumenta hasta el
maximo para luego, a gran alejamiento de la pared, volver
de nuevo a ser igual a cero (fig. 3-25). Al principio el espesor
de la capa calentada es pequefio y la corriente del liquido
tiene caracter laminar, en forma de chorros. Pero, seglin
el sentido de movimiento, el espesor de la capa caliente
aumenta Y, al alcanzar un valor determinado, la corriente
del liquido comienza a ser inestable, ondulatoria, rizoforme
y después se transforma en vertiginosa, desordenada, turbu-
lenta, en que los remolinos se separan de la pared. Al cambiar

Fig. 3-24. Movimiento libre del aire a lo largo del tubo vertical calen-
tado.
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el ca_régter del n'{ovimiento varia también la emisién calorifica. En el
moyimiento Iar_mnar, a consecuencia del aumento del espesor de la capa
limite, el coeficiente de traspaso del calor decrece segin el sentido de

Pared calentada

¥

Fig. 3-25. Variacion de la
temperatura #;) y la veloci-
dad w en el movimiento
libre del medio a lo largo
de una pared vertical ca-
lentada.

Fig. 3-26. Variacién del
coeficiente de traspaso del
calor segin la altura del
tubo o de la placa en el
movimiento libre del medio.

movimiento y en el movimiento turbulento, este coeficiente crece brusca-
mente y luego permanece constante por toda la altura (fig. 3-26).

En el desarrollo del movimiento libre la forma del cuerpo desempeiia
¢l papel secundario. Mientras tanto la extension de la superficie, a lo largo
de la cual se realiza el movimiento, y '
51l posicion tienen gran importancia. El
cuadro del movimiento del liquido a
lo largo de la pared vertical (0 a lo
lurgo del tubo vertical), descrito ante-
riormente, es tipico también para los
tubos horizontales y los cuerpos de
forma ovalada. El caricter del movi-
miento de aire cerca de tubos horizon-

calentados de diferente didmetro

muestra en la fig. 3-27.

Cerca de paredes o placas planas

‘ontales calentadas, el movimiento

liquido tiene otro cardcter y en . i s
gran medida depende de la posicién Fig. 3-27. Cardcter del movimiento

slaca y sus. dimensionessisi i libre del aire alrededor de tubos horizon-

SN i 2 A tales.a — d=28 mm; b—d= .
perficie calentada  esta  dirigida  vista desde el tope. i
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hacia arriba, entonces el movimiento se realiza en correspondencia con €l
esquema de la fig. 3-28 a. En este caso, si la placa tiene grandes dimen-
siones, como consecuencia de la salida por los bordes del flujo continuo

Fig. 3-28. Caracter del movimiento libre del liquido cerca de placas horizontales ca-
lentadas.

del liquido calentado, la parte central de la placa resulta aislada. Su venti-
lacién se verifica solamente a costa de la afluencia (hundimiento) del liquido
frio desde arriba (fig. 3-28 b). Si la superficie calentada esta dirigida hacia
abajo, el movimiento tiene lugar solamente en una capa fina por debajo
de la superficie (fig. 3-28, ¢); la masa restante de liquido situado inferior
a esta capa, permanece inmovil.

Para estudiar la intensidad del intercambio de calor en las condiciones
del movimiento libre se han realizado investigaciones con diversos cuerpos
y distintos liquidos. Como resultado de la generalizacion de los datos
experimentales se han obtenido las ecuaciones de semejanza para los
valores medios del coeficiente de traspaso del calor. En estas formulas,
en calidad de la temperatura determinante se toma la temperatura del
medio ambiente 7. Como dimensién determinante para los tubos horizon-
tales se acepta el didmetro d, y para las superficies verticales, la
altura /.

La regularidad de la emision calorifica media para tubos horizontales
de diametro d, cuando 10* < Gr,Pr < 10% (fig. 3-29), tiene la forma [65]:

Nuyq = 0,50(Grye Pre)**(Prey/ Pr,)™*3, (3-41)

y la regularidad de la emision calorifica media para superficies verticales
(tubos, placas) es la siguiente (fig. 3-29):
a) cuando 10° < Gry, Prey < 107 (régimen laminar)

Nuye = 0,76(Grye Prey) 25 (Prey/Prg) ™%, (3-42)
b) cuando Gr,Pr > 10° (régimen turbulento)
Nty = 0,15(GryeiPrey) 53 (Prey/Pry)**. (3-43)

Para los gases Pr = const y Pr/Pr, = 1, por lo que todas las formulas
de calculo anteriormente aducidas se simplifican.
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Para el aire Pr = 0,7 y las correlaciones (3-41)—(3-43) toman Ja forma:
Nuypy = 0,46 Griii®,

- (3-41 a)
e = 0,695 Grl°
N--, £l hil s (3-42 a)
et = 0133 Gri; 2,
Al Lyfl (3-43 a)
Z
10° ” '
3l N e TR 7l } i«‘a Lol
§ _% te1 (P JPrp) ™ =0(Bryeq Pryy - —.—,5.5-,6’ ;
e o)
o
2 -*':f._ L 1l
& ubgs y plae Y
ol 2 verticd (es: fi'fn\ Qﬂniﬁ;u;ﬂ
8 ) e
6 rx—* o aire TTTT
4 ] e * batte para trans
cel
5_,56;[1;’ EZ xfarr{raa%?‘gg mlns-
2 n,]?, : + aceite lubricante
oo M Tubos horizonta -
101 f,—’ les ; 4=
L e i
‘ hil Gnp P
J 4 5 5- 111 1 1
a m 0 07 08 7l F /2T 4

Fig. 3-29, Emision de calor durante el movimiento libre de diferentes liquidos,

Ejemplo 3-6. Determinar la pérdida del calor i

. _ ) ] Or convecc

\1.{ plc‘lr vertical no aislada de 1511émetr0 d = 100 mm 5 altura h =|C;nmen5iull;lla‘é;l::::m?:

de la ‘parcd exterior 7,= 170°C y la temperatura del medio ambiente (aire), #;; = 30°C
Cuando rgy= 30°C tenemos Ag; = 0,0267 W/(m:°C); :

vy = 16,0-107*m?/s; Prey = 0,70; Prpy/Pry, = 1;
, 1
1°C,

303

\ BhigAt ¥ 4%.9.81(170 — 30)- 101*
7 303-(16,0)*
Gty Prpyp = 1,135-1042:0,70 = 8,0- 1012,

Gran - = 1,135- 1012

A\l reemplazar estos valores en la expresion (3-43) obtenemos:

Niye = 0,15(8,0- 1011)%-33 — 140,

mde

. e = %3 Wim?<0).
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La pérdida del calor buscada es:
0 = aF(ty — fp) = 9.3-3,14:0,1-4:140 = 1620 W.

2. Emisién calorifica en un espacio limitado. Antes sc¢ examinaron
las condiciones del intercambio de calor en un espacio ilimitado, en el
que se desarrollaba un solo fenémeno, por ejemplo, el calentamiento de
un liquido. En un espacio limitado los fenémenos de calentamiento y
enfriamiento del liquido se desarrollan cerca uno del otro y es imposible
separarlos; en este caso es necesario examinar todo el proceso en conjunto.
Debido a la limitacién del espacio y a la presencia de flujos ascendientes
y descendientes, las condiciones del movimiento existentes se complican.
Estas dependen de la forma y dimensiones geométricas, del género del
liquido y de la diferencia de temperaturas entre los dos medios.

En los canales y hendiduras verticales, dependiendo de su espesor 9,
la circulacion del liquido puede tomar dos formas diferentes. Si el espesor &
es suficientemente grande, entonces los flujos ascendiente y descendiente
se realizan sin interferencias mutuas (fig. 3-30,a) y tienen un caracter
igual al del movimiento a lo largo de una superficie vertical en el espacio
ilimitado. Si el espesor 4 es pequefio, a consecuencia de las interferencias
mutuas, en su seno surgen contornos circulares (fig. 3-30 b).

En las hendiduras horizontales, el proceso se determina por la dispo-
sicién mutua de las superficies calentadas y frias y por la distancia entre
ellas. Si la superficie calentada esta situada arriba, no hay circulacion
(fig. 3-30, ¢). Si la superficie calentada se ubica abajo, entonces existen
los flujos ascendientes y descendientes que se alternan entre si (fig. 3-30, d).

En las capas intermedias cilindricas horizontales y esféricas, segin su
espesor (o la correlacion entre los diametros), la circulacioén se desarrolla
de acuerdo con los esquemas e y f de la fig. 3-30. Es necesario prestar
atencién al hecho de que aqui la circulacion se desarrolla sélo en la zona
que se encuentra por encima del borde inferior de la superficie calentada.
Debajo de este borde el liquido permanece en reposo. Si est4 calentada
la superficie exterior cilindrica, entonces la circulacion del liquido se produce
conforme al esquema de la fig. 3.30, g y abarca todo el espacio situado
bajo el borde superior de la superficie fria.

Para facilitar el calculo, se admite considerar este proceso muy compli-
cado de intercambio de calor por conveccion, como un fenémeno elemental
de la conductibilidad térmica, introduciendo ademds el concepto del
coeficiente equivalente de conductibilidad térmica A, = Q0/FAt. Si el
valor de este altimo se divide por el cocficiente de conductibilidad térmica 4
del medio, obtendremos una magnitud adimensional & = Aegl s que
caracteriza la influencia de la conveceién y se llama coeficiente de con-
veccion.

Pussto que la circulacion del liquido esté acondicionada por la dife-
rencia entre las densidades de las particulas calentadas y frias y se deter-
mina por el producto GrPr, entonces también &, debe ser funcién del
mismo argumento, es decir,

g, = [ (GrPre)-
108

Fie. 3-30. Caracter de la circulacién natural del liquido en un espacio cerrado limitado.

Fsta dependencia se representa en la fig. 3-31. Al calcular los niimeros
de \-T-mcjanza. (independientemente de la forma que tenga la capa inter-
media) por dimension determinante se toma Su espesor d y por tempe-
‘atura determinante, la temperatura media del liquido 7y = 0.5t uea s -+

f...42)- A pesar del caracter convencional de una elaboraciéon seme-

mte y de la evidente insuficiencia de parametros determinantes, en el

tema de coordenadas elegido todos los puntos experimentales, corres-

ndientes a las capas intermedias planas (verticales y horizontales),

lindric ;In y esféricas quedan bastante bien situados en una curva comun
1.3 ).

Cuando los valores del argumento son pequefios GryPry < 1000

g Gir,,Pryy < 3], el valor de la funcién es &, = 1 (Ig &, = 0). Esto significa
Jue para pequeiios valores de GrgPry, la transferencia de calor de la pared
Culiente o la fria, a través de las capas intermedias, se debe solamente
. 1a conductibilidad térmica del liquido.
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Fig. 3-31. Dependencia de &, = f(Gr Pr) cuando la circulacién en un espacio cerrado es
natural.

Para el valor 10* < GrPr < 109,

&, = 0,105(GrPry)™* (3-44)
y para 10° < Gry,Pry; < 1019,

g, = 0,40(Gr,Prp))™?. (3-45)

La disminucién en la intensidad de la transferencia de calor para
grandes valores del argumento se debe explicar por las interferencias mutuas
durante el movimiento de los chorros de liquido ascendentes (calentados)
y descendentes (enfriados) (fig. 3-30).

En los calculos aproximados en vez de las férmulas (3-44) y (3-45),
para toda la regién de valores de los argumentos GryPryy > 10° se puede
utilizar la dependencia;

Es = 0,1 B(anpl'n 0- 25, (3-46)
que se puede reducir a la forma:
4
&, = Al %4t (3-47)
donde
A = 0,18 P2
0.5

Si durante el calculo segin la formula (3-47) resulta que & < 1, esto
significa que GrPry < 1-10® y, por consiguiente, & = I.

Ejemplo 3-7. Determinar el coeficiente equivalente de conductibilidad térmica que
corresponde a una capa intermedia plana de aire con espesor J = 25 mm. La tempera-
tura de la superficie caliente es f,; = 150°C, y la de la fria, #,, = 50°C.
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— 150 + 50 :
Cuando tg) = T T 100°C, tenemos:
Ay = 0,032 W/(m-°C); vy = 2,31-1075 m¥s ¥ Pryy = 0,69;
At =ty — tpy = 150 — 50 = 100°C;

fed®At 9,81(0,025)*- 100

Grpp = = = 7,73-10%;
i Ve 373-5,33- 1010 g

Gryy Pryy = 7,73-10%0,69 = 5,33-10*

Y (GrgyPr)9:2% = 15.2;

&, = 0,18 (Gry Pre)0:25 = 0,18-15,2 = 2,74;
Jeq = Echpy = 2,74:0,032 = 0,088 W/(m-"C):

Ao 0,088
qg=— At = -
el 0,025

-100 = 352 W/m®.

3-4. Emisién calorifica durante el flujo currentilineo
transversal alrededor de los tubos

1. Tubos solitarios. El proceso de emision calorifica durante el flujo
currentilineo transversal alrededor de los tubos tiene una serie de parti-
cularidades que se comprenden al examinar el cuadro hidrodinamico del
movimiento del liquido cerca de la superficie del tubo. Los ensayos muestran
que el flujo currentilineo alrededor del tubo tiene un carécter suave € inse-
parable sélo cuando los niimeros Re < 5 son muy pequeiios (fig. 3-32, 4).
Para los nimeros Re — wod/v considerablemente mayores, tales como
se presentan en la préctica, el flujo currentilineo alrededor del tubo siempre
va acompafiado con la formacién de una zona turbulenta en la parte trasera;
como lo muestrala fig. 3-32, b, c. En este caso el caracter y las condiciones
del bafiado de las mitades delantera (frontal) y trasera (posterior) del
cilindro son completamente diferentes.

—= =i~

'—‘_—/\_ /q’\@r‘ SN

= 1 =9 =

_— (- i

=———a 28— <.
) b) ¢)

[ig. 3-32. Flujo currentilineo alrededor de un solo cilindro.
eparable; b — separacion de la capa limite laminar; ¢ — separacion de la capa limite turbulenta.

I'n el punto frontal el flujo incidente, que corre al encuentro de tubo,
cpara en dos partes y contornea suavemente la parte delantera del
serimetro del tubo. Sobre la superficie del tubo se forma una capa limite
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que tiene espesor minimo en el punto frontal, y luego aumenta paulatina-
mente sus dimensiones. El desarrollo de la capa limite a lo largo del
perimetro del tubo tiene lugar en las condiciones cuando la velocidad

exterior y la presién del flujo
son vanablcs La velocidad
de las capas del liquido, que
se adhieren a la frontera exte-

=] "/".- e rior dela capa limite, aumenta

(/' Z a lo largo del perimetro del

A4\ < - tubo, y la presion disminuye
X - Wi

7 - o de acuerdo con la ecuacidn de

d Bernoulli. Alalcanzar el punto
-ﬁca A2 g ] > del perimetro que corresponde
ay ay ay al dngulo @ =~ 90° (este an-

Fig. 3-33. Distribucion de las velocidades cerca gulo se calcula a Dagti. del

de la superficie del cilindro y formacién de la punto frontal), la velocidad

corriente inversa, alcanza sus valores maximos
y luego ésta empieza a dismi-
nuir, lo que va acompafiado con el aumento (restablecimiento) de la presién.

En esta zona la capa limite comienza a ser inestable, en ella surge la corriente

inversa (fig. 3-33) ,que aparta el flujo de la superficie. Como resultado

tiene lugar la separacion del flujo y la formacién de la zona turbulenta
que abarca la parte trasera del tubo. La ubicacién del punto de separacién
en que se aparta la capa limite, depende del valor de Re y el grado de
turbulencia del flujo incidente. Siendo pequefio el grado de turbulencia
del flujo exterior y los nimeros Re relativamente pequefios, la corriente
en la capa limite, hasta el punto de separacién, tiene caricter laminar.

En este caso la ubicacién de la zona en donde comienza la separacion

que sufre la capa limite, se caracteriza mediante el dngulo ¢ = 80 = 85°

(fig. 3-32, b). Cuando los niimeros de Reynolds son considerables [Re =

= (1 + 4)- 105, la corriente en la capa limite se hace turbulenta en la

mayor parte del perimetro. La capa limite turbulenta es mas estable,
la zona en donde comienza la separacion, se desplaza a la region de los
angulos grandes ¢ =~ 120 + 140° (fig. 3-32, ¢).

En la zona turbulenta el movimiento del liquido tiene un caracter com-
plicado y desordenado, ademés, la intensidad media del movimiento
turbulento y del mezclado del liquido aumenta con el crecimiento de Re.

Este cuadro singular del flujo currentilineo alrededor del tubo ejerce
gran influencia en la emision calorifica. La intensidad de la emisién calorifica
no es igual por la circunferencia del tubo. Una idea acerca de la variacion
relativa de esta intensidad la da la curva de la fig. 3-34 trazada segin
los datos de [46]. El coeficiente de traspaso del calor alcanza su valor
méaximo en la generatriz frontal del cilindro (¢ = 0), donde el espesor
de la capa limite es minimo. Por la superficie exterior del cilindro, en
la direccién de movimiento del liquido, la intensidad del intercambio de
calor desciende bruscamente y para ¢ = 90 + 100° alcanza su minimo.
Esta variacién estd ligada al crecimiento del espesor de la capa limite la
que como si aisla la superficie del tubo del flujo principal. En la parte
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trasera del tubo el coeficiente de traspaso del calor crece de nuevo como
consecuencia del mejoramiento de la extraccion del calor. Es resultado
del movimiento vertiginoso y la mezcla del liquido. Para los valores
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Fig. 3-34. Variacion del coeficiente
relativo de traspaso del calor a lo
largo de la circunferencia del

Fig. 3-35. Variacion del coeficiente de
traspaso de calor a lo largo de la circun-
ferencia del cilindro para diferentes valo-
cilindro. res del namero Re (en coordenadas
polares).

pequefios de Re la intensidad del intercambio de calor en la zona turbulenta
es inferior que en el punto frontal. Sin embargo, a medida que aumenta
¢l nimero Re, debido a la intensificaciéon del movimiento vertiginoso en
la zona de separacion, el coeficiente de traspaso del calor en la zona trasera
se incrementa (fig. 3-35).

El complicado caricter del flujo currentilineo alrededor del cilindro
dificulta sustancialmente la investigacién tedrica de las regularidades del
intercambio térmico. El caracter mas estable lo tiene la corriente en derredor
del punto frontal del tubo (@& 0). La solucion tedrica [43] aplicable al

ocficiente local de traspaso del calor en el punto frontal (¢ = 0) tiene
la forma:

1y o = 1,04 1 (wy/vd)*SPr2, (3-48)

Sin embargo, atn hoy dia no existe un calculo tedrico completo
ri determinar el cambio de la emision calorifica por toda la circunferencia
I tubo, incluyendo la zona de separacion. Por eso, se usa el experimento

calidad del método fundamental para estudiar la emision calorifica
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durante el flujo currentilineo transversal alrededor de los tubos. Para
estudiar la emisién calorifica de un cilindro, en el flujo transversal de
diferentes liquidos, se han realizado gran cantidad de investigaciones.
Los resultados experimentales se elaboran, como regla, utilizando los
ntimeros de semejanza y se representan en forma de la dependencia
Nu = f(Re, Pr). Normalmente, como dimensién determinante se toma
el diametro d del cilindro.

La experiencia muestra que el coeficiente de traspaso del calor depende
en maximo grado de la velocidad del flujo incidente, la densidad y la conduc-
tibilidad térmica; y en menor grado, de la capacidad calorifica y la viscosidad
del liquido. Ademis, el coeficiente de traspaso del calor depende esencial-
mente de la temperatura del liquido, la diferencia de temperaturas entre
los dos medios y de la direccion del flujo calorifico. Durante el calen-
tamiento de urn liquido de goteo el valor del coeficiente de traspaso del
calor siempre es mas alto que durante el enfriamiento.

En los tltimos afios se realizaron las investigaciones mas detalladas [27]
que permitieron precisar la dependencia de la emisién calorifica, en funcién
de la velocidad del flujo, y revelar cémo influye en el proceso el género
del liquido y su temperatura.

Como resultado del analisis y la generalizacion de los datos experi-
mentales existentes para calcular el coeficiente medio de traspaso del calor,
por el perimetro del tubo, pueden recomendarse las dependencias [27]:

cuando Rey, < 103,

Nugp = 0,56 Re/5i°Prfy ®(Proy/Pr,)**; - (3-49)
cuando Rey > 103,
Nuge = 0,28 Re%SOPry*(Pry,/Pr,)"*. (3-50)

Para el aire las dependencias (3-49) y (3-30) se simplifican y toman
la forma:
cuando Re,;; < 109,

Nuye; = 0,49 Refif’; (3-49 a)
cuando Re,; > 10%,
Nuy,, = 0,245 Re%ife. (3-50 a)

10 Las correlaciones (3-49) y (3-50) son
BT i W A vilidas solamente cuando el angulo de
N ataque ¥, formado entre la direccién de
28 \\ movimiento del flujo y el eje del tubo, es

N igual 290°. La dependencia entre la emision
\.\ calorifica y la magnitud del angulo de
45 v ataque ¥ se representa en la fig. 3-36.
T A Aqui sobre el eje de abscisas est trazado
y 5 el valor de ¥ y sobre el eje de orde-
Fig. 3-36. Dependencia entre 1a .. 45¢  ¢] valor de &y, que representa la

emision calorifica del cilindro y el X 1 2
angulo de ataque . relacién entre la emisiéon calorifica para
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el 4ngulo de ataque ¥ y la emision calorifica para el 4angulo de
ataque ¥ = 90° es decir, &y = tay/dy—s. Como se ve en la fig. 3-36,
a! disminuir el 4ngulo de ataque, el valor de &, decrece. Entonces la
fogmula de célculo para el coeficiente de traspaso del calor puede expresarse
asi:

Ol = Ewpllp —gp°. (3 =51 )

El proceso de la emisién calorifica de los cuerpos prismaticos de la
seccion rectangular, cuadrada, ovalada u otra cualquiera, es aun més
complicado que el de los tubos cilindricos. Aqui, ademés de los factores
conocidos, aparece uno nuevo, que es la orientacién del prisma con res-
pecto al flujo. De la forma del cuerpo y de su orientacién en el flujo
dependen las condiciones del flujo currentilineo y la emisién calorifica.
Por e§ollos datos de textos pueden usarse solamente cuando los cuerpos
geométricamente son semejantes.

2. Haces de tubos. El proceso de la emision calorifica se complica
aun mas cuando en el flujo transversal del liquido no se halla un sdlo
tubo, sino un haz (paquete) de tubos. En la técnica se usan fundamen-
talmente dos tipos principales en que se forman los haces de tubos:
el de corredores y el de escaques (fig. 3-37). X

el d Ty ey o

O -(51-() {L} \\f* lr_e—_E;__ {}{a}i
166606 0T To
66868 69890
Hiteras 1 2 3,." Foeaudt H'Ie; 7 AT gl 5
a) ileras x sl

Fig. 3-37. Esquemas de disposicion de los tubos dentro de lo =
dores (a) y al tresbolillo (5), s haces en forma de corre

Un haz de tubos tiene en calidad de caracteristicas: el diametro de los
tubos d y las distancias relativas entre sus ejes seglin la anchura del
haz L, = x;/d y de acuerdo a su profundidad L, = x,/d.

Del esquema en que se combine el haz, dependen el caracter de movi-
miento del liquido y el bafiado de los tubos (fig. 3-38). Las condiciones
de bafiado de la primera hilera de tubos en ambos haces son préximas
i las condiciones del bafiado de un solo tubo. Pero en lo que se refiere
v las otras hileras, aqui el caracter del baflado cambia. En los haces de
corredores (fig. 3-38 @) todos los demas tubos que no pertenecen a la
primera se hallan en la zona turbulenta de las anteriores; entre los tubos,
cpun la profundidad del haz, se forma una zona de rebalsa en donde
¢l liquido circula con relativa debilidad. Por eso aqui, tanto la parte
frontal, como la trasera de los tubos de otras hileras, se bafian con una
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intensidad considerablemente inferior a la de las mismas partes de un
tubo singular o a la de la parte frontal de primera hilera en el haz.

En los haces de escaques (fig. 3-38, b) el caricter del bafiado de los tubos
situados en la profundidad se diferencia poco del de los tubos de primera
hilera.
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Fig. 3-38. Cuadro de movimiento del liguido entre los haces de tubos redondos situados
en forma de corredores (@) y al tresbolillo (b).

En la fig. 3-39 se exponen los resultados de la investigacion realizada
para determinar el cambio de la emision calorifica, segin la circunferencia
de los tubos en las diferentes hileras, para los haces de corredores y de
escaques. El examen de las curvas muestra que para la primera hilera de
los haces de corredores, el cambio de la emisién calorifica relativa, segin
la circunferencia corresponde casi por completo a la variacién observada
en un tubo singular (fig. 3-34). Para los haces de escaques la curva tiene
el mismo carécter, pero los cambios aqui son més bruscos. En lo que se
refiere a las segundas hileras, y a todas las ulteriores, el caricter de sus
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Fig. 3-39. Variacion de la emisién calorifica a lo largo de la circunferencia de los tubos

{)Sra Ias4dif%remcs filas de los haces en forma de corredores (a) y al tresbolillo (b)
c = 14-10%).

De [ a 7 son los nimeros de las hileras de tubos.

{ T

curvas de emision calorifica relativa varia. Las curvas trazadas en la fig. 3-40
son ahora curvas tipo. En los haces de corredores el maximo de la emision
calorifica no se observa en el punto frontal, sino a la distancia de 50°
desde éste. Hay dos maximos de este tipo que se sitlan precisamente en
aquellas regiones de la superficie del tubo en que tiene lugar el choque
de los chorros incidentes. Pero la parte

Yc?' e | [ frontal no se somete a la accion directa
'6 Re=14:10% —_| del flujo que la bafa, por eso en este
N caso la emision calorifica no es alta.
14 >-“\ ~, —| En los haces de escaques el maximo
/] \ T A 760 | de la emisién calorifica para todas las

7 2\ A} . fo\M — . hileras permanece en el punto frontal.
\ \ El andlisis aducido muestra que
\‘\ / / la emisién ,caloriﬁca de los tubos en
\ £ un haz, asi como el cambio de la

\ \7‘"‘" emision calorifica por la circunferencia,
= en lo fundamental se determinan por
# | el caracter del flujo currentilineo. Si se
0 W0 67 97 72 750 fee varian las condiciones de bafiado,

| 40. Variacion tipica de la emi- cambia también la emisién calorifica. La
."’:"'1':'“,' a lo largo de la circun-  1ltima circunstancia puede usarse con

“a de los tubos dentro de los  gyito durante la composicién de los

en forma de corredores (/) y al
bolillo (2). haces.

18
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Una cantidad de investigaciones suficientemente grande fue dedicada
al estudio de la emisién calorifica de acuerdo con el tipo del haz, el dia-
metro de los tubos, la distancia entre éstos, la temperatura del liquido y
otros factores. Basindose sobre los resultados de estos trabajos puede
hacerse una serie de deducciones generales. La emisién calorifica de la
primera hilera es diferente y se determina por la turbulencia inicial del
flujo. La emision calorifica de las hileras segunda y tercera, al compararla
con la de la primera hilera, aumenta paulatinamente. Si la emisién calorifica
de tercera hilera se toma como el 100%,, entonces en los haces de escaques
yde corredores la emision calorifica de la primera hilera constituye solamente
cerca del 60% y la de la segunda: en los haces de corredores, cerca
del 90% vy en los de escaques, cerca del 70%,. La causa del crecimiento
de la emisién calorifica reside en aumento de la turbulencia del flujo
cuando éste pasa a través del haz. A partir de la tercera hilera la turbulen-
cia del flujo adquiere un caricter estable inherente a la composicién dada
del haz. La emision calorifica, en valor absoluto, en los haces de escaques
es mas alta que en los de corredores, puesto que en primer caso el mez-
clado del liquido que bafia los tubos, es mejor.

Partiendo del anélisis y la generalizacion de los datos experimentales,
para calcular el coeficiente medio de traspaso del calor, se recomiendan
las correlaciones [64]:

a) En los haces de corredores de tubos:
cuando Re,; < 1-108,

Nuyg = 0,56 RefifPry*(Prey/Pr)"*; (3-52)
cuando Rey > 1:10%,
Nuye = 0,22 Redi$5Prdi®8(Pry/Pr,)’:%. (3-53)

b) En los haces de escaque de tubos:
cuando Rey, < 1-103,

Nuy; = 0,56 Refii Pry*(Pryy/Pr,)"*; (3-54)
cuando Reyr > 1:10%,
Nuy,, = 0,40 Relg0 Pry*(Pry,/Pr,)*. (3-55)

Las correlaciones de la (3-52) a la (3-55) permiten determinar el valor
medio del coeficiente de traspaso del calor @ para los tubos de la tercera
y las ulteriores hileras en los haces.

Los valores del coeficiente de traspaso del calor & para los tubos de
la primera hilera del haz se determinan, al multiplicar el valor medio
hallado del coeficiente de traspaso del calor &, para los tubos de tercera
hilera, por el coeficiente de correccién g, = 0,60. Para los tubos de segunda
hilera en los haces de corredores g = 0,90 y en los haces de escaques
z.— 070,
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Si es necesario determinar el coeficiente medio de traspaso del calor
para todo el haz en su conjunto, entonces hay que obtener los valores
medios de los de @ hallados, lo que se consigue con el método siguiente:

B %G F 4 ®oFy + oo+ Bpby , (3-56)
F1+ F2+ St +Fm
donde &,, &s,. - - , &, son los coeficientes medios de traspaso del calor segin
las hileras; Fy, Fa, ..., F,, son las areas de la superficie del intercambio
de calor de todos los tubos en la hilera.
Para el aire las formulas de calculo se simplifican y toman la forma:
a) En los haces de corredores de tubos:
cuando Reyp < 1-103%,

Nuyg = 0,49 Refii: (3-52 a)
cuando Re, > 1:10%,
Nuye, = 0,194 Re%ss. (3-53 a)

b) En los haces de escaque de tubos:
cuando Re,; < 1-103,

Nuye; = 0,49 Refii; (3-54 a)
cuando Rey, > 1:10%,
Nuyg; = 0,35 Reli°. (3-55 a)

Las correlaciones de la (3-52) a la (3-55) se aplican sdlo para el caso
en que el flujo del liquido es perpendicular al eje del haz, es decir, cuando
el 4ngulo de ataque ¥ = 90°. Sin embargo, en la practica no son menos
frecuentes los casos en que ¥ < 90°. El cambio de la emisién calorifica,
cuando varfa el angulo de ataque es posible medirlo de modo mas simple,
introduciendo el coeficiente de correccién &y,
que representa la relacion entre el coeficiente 1/

de traspaso del calor (siendo el éngulo de Sy \\
ataque ¥) y el coeficiente de traspaso del calor, 48
cuando ¥ = 90°. En este caso la férmula de - \

cilculo adquiere la forma siguiente: a5 ';;* v \\
’;Lp = 6-;;&9;:907- (3'5?) qt, L 1 w

Una serie de investigaciones sirvieron de !
hase para establecer que el valor del coeficiente Fi&: %‘4"?‘5?;“‘19:““? decil“
, ¢s la funcion del éangulo de ataque ¥ f:;'mh;c:: c::l c?un;géode?
(lig. 3-41): dngulo de ataque.
90 80 70 60 50 40 30 20 10
1 1 098 094 088 078 067 052 042

Ijemplo 3-8. Determinar el coeficiente medio de traspaso del calor en un flujo

transversal de aire para un tubo de didmetro d = 20 mm, si la temperatura del aire
10°C y la velocidad w = 5 mys.
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Cuando t;; = 30°C, ¢ = 0,0267 W/(m+°C);
L T S e
AT Y O . 160 T T

Siendo este el valor de Rey, el cdlculo ulterior lo realizamos segiin la férmula (3-50 a).
Después de sustituir el valor de Rege; obtenemos:

Nugp = 0,245 Re 0= 0,245(6,2- 10°)0:60 = 45,6,
de donde

] L oen il 0,0267
% = Nud“ ':;—l' e 45,6 0.02

= 60,4 W/(m?-°C).

Si adicionalmente estd dado el angulo de atague ¥ = 60°, entonces el valor obtenido
de # es necesario multiplicarlo por . De la fig, 3-36 se deduce que para ¥ = 60°,
ey = 0,94, Finalmente tenemos:

@ = dey = 60,4:0,94 = 57,0 W/(m?*-°C).-
Ejemplo 3-9. Determinar el coeficiente medio de traspaso del calor en un flujo

transversal de agua para un tubo de d = 20 mm, si la temperatura del agua 7;; = 20°C,
la temperatura de la pared 7, = 40°C y la velocidad w = 0,5 m/s.

Cuando 1 = 20°C, 4¢; = 0,599 W/m-°C);
vep = 11078 m?/s;
wd 0,5-0,02
Pryy = 7,02, Regpy = — = ————— = 1-104,
Y Prp M= 1°10-5
Cuando 1, = 40°C y Pr;, = 4,31, Pry)/Pr, = 1,63.
Al reemplazar estas magnitudes en la férmula (3-50), obtenemos:

Nugr; = 0,28 ReQ;80Pr0; 36(Pry/Pr,)0-25 =

= 0,28(1- 10%)0.80-7,029.36(1 63)0.25 = 160,
de donde

—_ Jp 160-0,599

— 4780 W/(m?-°C).
0.02 /(m?-°C)

Ejemplo 3-10. Determinar el coeficiente medio de traspaso del calor para el haz de
corredores con ocho hileras, compuesto por tubos con didmetro d = 40 mm; x,/d = 1.8
y xald = 2,3.

La temperatura media del aire 7¢,=300°C, la velocidad media en la seccion estrecha
w = 10 m/s y el angulo de ataque ¥ = 60°.

Los valores de las propiedades fisicas del aire para r; = 300°C:
g1 = 0,046 W/(m-°C) ¥ vp; = 48,33-10°° m?/s;

wd 10-0,04

Re e e e, Wil <
M 48,33-10-

= 8,29-10%; Regifs = 353,

Al introducir estos valores en la expresion (3-53 a), obtenemos:

Nuggy = 0,194 Rel;65 = 0,194:353 = 68,5,
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de donde el valor medio del coeficiente de traspaso del calor para los tubos de la tercera
y de todas las hileras ulteriores es:

_— 1“ 68,5‘0,046
@ =Nigy —+ = == = 79 W (m?-°C).
o Uary d 0,04 @ )

El coeficiente medio de traspaso del calor del haz, cuando el dngulo de ataque y =
= 90°, serd:

0,6 + 0,9 + 6)3 A
il (T—s)i — 0,938 % = 74 W(m?-°C).

Ahora es necesario introducir la correccion debida al dngulo de ataque. Cuando
¥ = 60°, ey = 0,94, por consiguiente,

%), = 0,94740 = 69,5 W (m®°C).




CAPITULO 4

INTERCAMBIO DE CALOR EN LA EBULLICION
Y LA CONDENSACION

4-1. Intercambio de calor durante la ebullicion

1. Nociones generales del proceso de ebullicion. Llamase ebullicion
al proceso de formacién de vapor dentro del volumen de un liquido. Las
condiciones en que transcurre este proceso, son singulares y complicadas.

Para que surja la ebullicién siempre se necesita cierto recalentamiento
del liquido, es decir, que la temperatura fy del liquido supere la tempe-
ratura de saturacién t,, a una presién dada p. Este sobrecalentamiento,
como lo demuestran los ensayos, depende de las propiedades fisicas del
liquido, su pureza y su presion, asi como también de las propiedades
que poseen las superficies s6lidas que lo limitan. Cuanto mas puro es el
liquido, tanto més alto resulta el recalentamiento inicial necesario para
que se produzca la ebullicion. Se conocen experimentos en que los liquidos
cuidadosamente purificados y privados de los gases disueltos se han logrado
recalentar sin ebullicién a presion normal en decenas de grados. Sin embargo,
a fin de cuentas tal liquido recalentado empieza a hervir y entonces, la
cbullicién se realiza en forma extremadamente impetuosa, asemejando
una explosion. El calor del sobrecalentamiento del liquido se gasta en
la formacién de vapor y luego el liquido se enfria rapidamente hasta la
temperatura de saturacién. Un alto recalentamiento inicial, necesario para
que el liquido puro empiece a hervir, se explica por la dificultad para que
se formen espontaneamente dentro del liquido, las burbujas pequeias
(germenes) de vapor, debido a la considerable energia de atraccion mutua
de las moléculas en el liquido.

El asunto toma otro aspecto cuando el liquido contiene un gas disuelto
(por ejemplo, el aire), o diminutas particulas suspendidas. En estos
liquidos durante su calentamiento el proceso de ebullicion empieza casi
inmediatamente después de que el liquido alcance la temperatura de satu-
racién, Ademas la ebullicién tiene un caracter tranquilo. En este caso las
burbujas de gas formadas durante el calentamiento, asi como las particulas
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duras que se hallan en el liquido, sirven de los germenes iniciales ya listos
para preparar la fase de vapor.

El sobrecalentamiento inicial disminuye también en el caso, en que
las paredes del recipiente, donde se realiza el calentamiento del liquido,
tienen en su superficie gas absorbido, rugosidades microscépicas, asi como
diferentes heterogeneidades e inclusiones que reducen la adherencia mole-
cular del liquido a la superficie. Al suministrar el calor a través de tal
superficie, la formacion de las burbujas se observa en los puntos separados
de la superficie, asi llamados centros de la formacién de vapor. De tal
modo el proceso de ebullicién empieza en las capas del liquido que entran
en contacto con la superficie y tienen la temperatura igual a ésta. Para
la practica este tipo de ebullicién presenta el mayor interés. Examinemos
sus caracteristicas fundamentales.

En la medida en que aumenta la temperatura de la superficie de cale-
faccién t, y, respectivamente, la diferencia de temperaturas entre los dos
medios (4t = t, — 1,) crece el nlimero de los centros activos de formacion
de vapor y el proceso de ebullicion se hace cada vez mds intenso. Las
burbujas de vapor se separan periédicamente de la superficie del recipiente
y, emergiendo hacia la superficie libre, contintian aumentando en su volu-
men. La tdltima circunstancia se explica por el hecho de que la temperatura
en el volumen del liquido hirviente, segiin muestran los datos experimen-
tales, no es igual a la de
saturacion, sino es algo supe-
rior. Por ejemplo, para el agua L
a la presién atmosférica, el 109
sobrecalentamiento en volu- 108
men constituye de 0,2 a 0,4°C
(fig. 4-1). 107

En la fig. 4-2, @ se presenta
en  forma esquematica el 06 i

uadro del régimen de ebulli- 3 s
cion del liquido con Formacic’:né

de burbujas. Al aumentar Iagf{,?é i
lilerencia  de  temperaturas &
atre los dos medios (A1), 103
rece  considerablemente el 107

jo del calor que se evactia ; Agua Sapgrte{icée aet
de la superficie de cale- 707 W04/ Tapor
ion hacia el liquido hir- — 700°C
Todo este calor, final- 100 |
se gasta en la formacion T T ool L A i o i
\por. Por eso la ecuacién Distansia fgfg}%gg{.ggf’”ﬁ‘“’ de
bulance térmico durante la '
Hicidn tiene la forma: Fig. 4-1. Distribucion de temperaturas en ¢l vo-
. lumen del liquido hirviente (r, = 109,1°C;
& = pG, (4-1) ps=1:10°Pa; g = 22 500 W/m?).
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donde Q es el flujo calorifico, en W;
r es el calor del cambio de fase del liquido, en J/kg;
G" es la cantidad de vapor evacuado de la superficie libre del
liquido como resultado de su ebullicién por unidad de tiempo,
en kg/s.
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Fig. 4-2. Proceso de ebullicion de un liquido.

)

Con el aumento de la diferencia de temperaturas entre los dos medios
(41) el fiujo calorifico O no crece ilimitadamente. Para cierto valor de At
éste alcanza su valor maximo, pero cuando At contintie aumentando,
empieza a disminuir. El régimen de ebullicién, existente hasta el momento
de alcanzar el flujo calorifico maximo, se llama el de ebullicién con for-
macién de burbujas. La carga térmica maxima durante la ebullicion con
formacién de burbujas se llama primera densidad critica del flujo calorifico
y se designa por q.;. Para el agua, a presién atmosférica, la primera
densidad critica del flujo calorifico constituye g.; & 1,2:108 W/m?; el
valor critico correspondiente de la diferencia de temperaturas (entre los
dos medios es At.., = 25 = 35°C. (Estas magnitudes se refieren a las
condiciones de ebullicién del agua en gran volumen, cuando existe movi-
miento libre. Para otras condiciones y liquidos diferentes las magnitudes
seran distintas).

Cuando los valores de 4t son mayores, llega el segundo régimen de
ebullicién transitorio (fig. 4-2, b). Este se caracteriza por el hecho de que,
tanto en la misma superficie de calentamiento, como en su proximidad,
Jas burbujas constantemente se unen entre si, formando grandes cavidades
de vapor. Debido a esto el acceso del liquido hacia la misma superficie
se dificulta paulatinamente cada vez més. En lugares separados de la super-
ficie surgen manchas “'secas® y su ntmero y dimensiones crecen ininte-
rrumpidamente al aumentar la temperatura de la superficie. Parece que
estos sectores se excluyen del proceso de intercambio térmico, puesto que
la evacuacién directa del calor hacia el vapor se realiza de modo mucho
menos intenso. Precisamente esto determina la brusca reduccion del flujo
calorifico y del coeficiente de traspaso del calor en la regién del régimen
transitorio de ebullicién.

Por fin, para cierta diferencia de temperaturas entre los dos medios,
toda la superficie de calefaccién se cubre por una capa continua de vapor
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que aparta el liquido de la superficie. Asi comienza el tercer régimen, el
de ebullicién pelicular (fig. 4-2, ¢). La transferencia de calor en el régimen
de ebullicién pelicular desde la superficie de calefaccién hacia el liquido
se realiza mediante el intercambio de calor por conveccién y la radiacién
a través de la pelicula de vapor. A medida que aumenta la diferencia de
temperaturas entre los dos medios, una cantidad cada vez mayor de
calor se transmite mediante radiacién. La intensidad del intercambio de
calor en el régimen de ebullicion pelicular es bastante baja. La pelicula
de vapor sufre pulsaciones; el vapor que se acumula periédicamente en
ésta, luego se desprende en forma de grandes burbujas. Al comenzar la
ebullicién pelicular, la carga térmica evacuada desde la superficie y, respec-
tivamente, la cantidad del vapor que se forma, tienen valores minimos.
El vapor minimo de la carga térmica en presencia de la ebullicién pelicular
se llama segunda densidad critica del flujo calorifico .. ,. A la presién atmos-
férica para el agua que hierve sobre las superficies metélicas, el momento
del comienzo de la ebullicion pelicular se caracteriza por la diferencia
de temperaturas entre los dos medios At =1, —1t, ~ 150°C, es decir,
la temperatura de la superficie 7, constituye aproximadamente 250°C.

De este modo durante la ebullicion del liquido en la superficie de cale-
faccién, dependiendo de la diferencia de temperaturas entre los dos medios
At = t,— 1, pueden observarse tres regimenes de ebullicién diferentes.
El cuadro general del cambio que sufre la densidad del flujo calorifico ¢
evacuado hacia el liquido hirviente, cuando la diferencia de temperaturas
entre los dos medios 47 aumenta, se expone en coordenadas logaritmicas
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Fig. 4-3. Dependencia entre la densidad del flujo
calorifico g y la diferencia de temperaturas entre
los dos medios 4r durante la ebullicién del agua.

L fig. 4-3. Este grafico se refiere al proceso de ebullicion del agua a
i atmosférica. La dependencia entre g y At tiene el mismo caracter
1 pura otros liquidos que hierven en condiciones de movimiento
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libre, en un gran volumen, sobre las superficies metalicas dé calefaccion:
tubos, placas, etc.

Todos los tres regimenes de ebullicién pueden observarse en orden
inverso si, por ejemplo, al sumergir en el agua un articulo metilico macizo
incandescente para templarlo. El agua comienza a hervir, el enfriamiento
del cuerpo se procede al principio de modo relativamente lento (ebullicion
pelicular), luego la velocidad de enfriamiento aumenta rapidamente (régi-
men transitorio), el agua empieza entonces a mojar periodicamente la
superficie, y la mayor velocidad de descenso de la temperatura de super-
ficie se logra en la etapa final de enfriamiento (ebullicién con formacion
de burbujas). En este ejemplo la ebullicion transcurre con el tiempo en
las condiciones no estacionarias.

En la préactica, la ebullicion estacionaria en el régimen transitorio puede
observarse cuando la temperatura de la superficie de caldeo se mantiene
invariable debido al contacto de esta superficie, por el lado exterior, con
otro agente portador de calor que tiene la temperatura més alta y una
considerable intensidad de emisién calorifica 1), Tales condiciones de sumi-
nistro del calor pueden caracterizarse en forma breve como las condiciones
de calentamiento cuando f, = const. En la préctica, sin embargo, se encuen-
tran con frecuencia también las condiciones en que hacia la superficie
se suministra un flujo calorifico fijo, es decir, g = const. Esto es carac-
teristico, por ejemplo, para el calentamiento eléctrico de una superficie,
para el que se realiza a costa del desprendimiento de calor como resul-
tado de una reaccién nuclear en un reactor atémico y, de modo aproxi-
mado, en el caso del calentamiento radial de la superficie a partir de
fuentes con la temperatura muy alta. En condiciones de g = const, la
temperatura de la superficie 7, y la diferencia de temperaturas entre los
dos medios At, respectivamente, dependen del régimen de ebullicién del
liquido. Resulta que en tales condiciones de suministro de calor, el régimen
transitorio no puede existir de modo estacionario. A consecuencia de
esto el proceso de ebullicién adquiere nuevos rasgos especificos que tienen
gran importancia aplicada. Examinemos éstos de modo mas detallado.
Para esto veamos de nuevo la fig. 4-3. Durante el aumento paulatino
de la carga térmica ¢ la diferencia de temperaturas entre los dos medios
At crece. en correspondencia con la linea del régimen de ebullicién, con
formacién de burbujas que se representan en la fig. 4-3, v el proceso se
desarrolla al igual que el descrito anteriormente. Las nuevas condiciones
surgen s6lo cuando la densidad que se suministra del flujo calorifico alcanza
el valor que corresponde a la primera densidad critica del flujo calorifico
er1. Ahora, con cualquier aumento insignificante (incluso casual) de
la magnitud g surge un exceso de la cantidad del calor suministrado
hacia la superficie sobre la carga térmica méxima ¢..,; que puede ser
evacuada al liquido hirviente. Este exceso (¢ — Ger ;) provoca el aumento
de la temperatura de la superficie, es decir, empieza el calentamiento

1) En calidad de ejemplo puede servir el calentamiento de una superficie con vapor
saturado a la temperatura y presion necesarias. Durante el proceso de su condensacion
se observa una intensidad de la emision calorifica muy alta hacia la superficie (véase §4-2).
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no estacionario del material de la pared. La temperatura de la superficie ¢
resulta mas alta en.comparacidn con 1, y en la superficie se cstablecep
el régimen transitorio de ebullicion y la evacuacién del calor empieza a
descender. Como resultado la diferencia entre las cantidades de calor
suministrada y evacuada crece rapidamente con el tiempo. De modo
correspondiente aumenta la velocidad de calentamiento de la superficie.
El desarrollo del proceso adquiere un caracter critico. En fracciones de
segundo la temperatura del material de la superficie de calefaccién crece
en centenas de grados y solo a condicion de que la pared sea suficiente-
mente refractaria, la crisis se termina felizmente al establecerse un nuevo
estado estacionario que corresponde a la region de ebullicién pelicular.

a una temperatura muy alta de la superficie. En la fig. 4-3 esta transicic':r;
de crisis desde el régimen de ebullicién con formacion de burbujas hacia
el pelicular se muestra convencionalmente con una flecha como “el salto™
de .ia curva de ebullicién con formacién de burbujas a la linea de ebullicion
pelicular, permaneciendo invariable la carga térmica g ,. Sin embargo

por lo comun, la crisis estd acompafada por la fusién y destruccién de
la superficie de calefaccion (su requemado).

La segunda particularidad consiste en que si ha ocurrido la crisis y
se ha establecido el régimen pelicular de ebullicién (la superficie no se ha
destruido), al bajar la carga térmica la ebullicion pelicular perdurara
es decir, el proceso inverso procedera por la linea de Ia ebullicion pelicula;-
(fig. 4-3). Solamente después de alcanzar g, el liquido empieza de nuevo
lograr (mojar) de modo periddico la superficie de caldeo en los puntos
separados. La evaluacion del calor crece y supera el suministro de éste
a consecuencia de lo que surge el enfriamiento rapido de la superficie el
que también tiene cardcter critico. Se realiza un cambio rapido de los regi-
menes y se establece la ebullicion estacionaria con formacién de burbujas.
F'sta transicion inversa (segunda crisis) también se muestra en la fig. 4-3
\n_nvcnmona]mente con una flecha, como ‘‘el salto” de la curva de ebulli-
cion pelicular a la linea de ebullicion con formacién de burbujas, cuando
il Qero-

Asi, pues, en las condiciones de valor fijo para la densidad del flujo

tlorifico g suministrado a la superficie de calefaccién ambas transiciones
desde el régimen de burbujas hacia el pelicular y viceversa tienen el carac-
ter de crisis. Ocurren con las densidades criticas del flujo calorifico ¢..4 ¥

. respectivamente. En estas condiciones el régimen transitorio de ebclﬁli-
ion no puede existir en forma estacionaria, es inestable.

| o evacuacién del calor en régimen de ebullicién con formacién de

rbujas es uno de los métodos mas perfectos del enfriamiento de la super-

de calefaccién. Encuentra gran aplicacion en los reactores atémicos

| enfriamiento de los motores a reaccion y también en una serie dé

dispositivos técnicos.

I n la practica tienen basta aplicacion los métodos de evacuacion del
lor durante la ebullicién del liquido que se mueve dentro de los tubos o
soales de diferente forma. Asi, por ejemplo, los procesos de generacion

ipor en las centrales termoeléctricas se realizan a costa de ebullicion
| agun que circula dentro de los tubos de una caldera a presion alta.
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El calor se suministra a la superficie de los tubos a partir de productos
incandescentes de quema del combustible debida a la radiacién y el inter-
cambio de calor por conveccion.

Para el proceso de ebullicién del liquido que circula en un volumen
limitado de un tubo (canal) las condiciones descritas anteriormente per-
manecen en vigor, pero al mismo tiempo aparece una serie de nuevas
particularidades. Sobre el desarrollo del proceso puede influir la velocidad
del movimiento forzado del liquido o de la mezcla de agua y vapor. Ade-
mas la misma estructura del flujo bifasico (el caracter de distribucion de
las fases liquida y de vapor dentro del canal) también tiene gran importan-
cia para el desarrollo del proceso de ebullicién y para la generacion de
la crisis de ebullicién. En la fig. 4-4 se muestran los regimenes caracteris-
ticos de la corriente de una mezcla de agua y vapor en los tubos. Segin
el contenido de vapor, la velocidad de movimiento de la mezcla, el dia-
metro del tubo y su ubicacién en el espacio, el caricter de movimiento
resulta diferente: en forma de la emulsién homogénea (fig. 4-4, @) o en
forma de dos flujos independientes de agua y vapor (fig. 4-4, b, ¢). En
unos casos el agua se mueve por la periferia, cerca de la pared, en forma
de una pelicula, y el vapor, en la parte central del tubo (fig. 4-4, b); en
otros el movimiento resulta separado: el liquido, en una parte y el vapor,
en otra parte del tubo (fig. 4-4, e). La corriente de la mezcla en el régimen
con formacién de burbujas (fig. 4-4, c, d) es diferente para las posiciones
vertical y horizontal del tubo.

Fig. 4-4. Carécter de movimiento de la mezcla del vapor con el agua en los tubos.

Cuando un liquido no calentado hasta la temperatura de saturacion
corre por un tubo, también puede proceder el proceso de ebullicién, si
la intensidad de suministro del calor a las paredes del tubo es suficiente-
mente alta. Un proceso de este tipo surge cuando la temperatura de la
pared 7, supera la temperatura de saturacion 7; éste abarca a la capalimite
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del liquido cerca de la pared (fig. 4-5). Las burbujas de vapor, al caer en
el nacleo frio del flujo se condensan rapidamente. Este tipo de ebullicién
se llama ebullicién con calentamiento incompleto.
2. Intercambio de calor durante la ebulli-
cion con formacién de burbujas. Las observacio-
nes muestran que, al aumentar la diferencia
de temperaturas entre los dos medios At =
= 1, — 1, asi como la presién p en la super-
ficie de calefaccién, aumenta el numero de
los centros de formacion de vapor z. Como
resultado surge, crece y se separa ininterrumpi-
damente de la superficie de caldeo una cantidad ~ —}9!/ IIF‘J()
de burbujas cada vez mayor. A consecuencia \
de esto aumenta la turbulencia y el mezclado 4 \ (
de la capa limite del liquido adyacente a la |
pared. En el proceso de crecimiento de las pm (
burbujas en la superficie de calefaccion éstas g ou]- (0 =

también adsorben intensamente el calor desde (O ; 1 gl)\

la capa limite. Todo esto contribuye a mejorar Ir\ )( L

la emisién calorifica. Resumiendo, el proceso de S Y Ja

y . vy .y . . J 1

la ebullicién con formacion de burbujas tiene  —=}§! ) af—
un caracter bastante cadtico. ‘ﬂlh \55(1

Las investigaciones demuestran que en las
superficies técnicas de calefaccién el niimero de
los centros de formacién de vapor z depende  gig 4.5, Proceso de ebulli-
del material, de la estructura y la rugosidad cién cuando el calenta-
microscépica de la superficie, de la hetero- miento es incompleto.
geneidad en la estructura de la superficie y del
pas (aire) adsorbido por la superficie. Una notable influencia la ejercen
diferentes incrustaciones, peliculas de 6xidos, asi como cualesquiera otras
inclusiones que conducen a la reduccidn del trabajo de adhesién. Como el
trabajo de adhesion se entiende el que se requiere gastar para separar el li-
quido de una superficie dura, por unidad de area. Esta magnitud caracteriza
ln medida de la cohesién molecular del liquido con la superficie y esta ligada
con ¢l fendmeno de humectacién. Cuanto mejor el liquido moja el sector
duado de la superficie, tanto mayor es el trabajo de adhesién. Experimental-
mente se ha observado que en las condiciones reales como centros de for-
macion de vapor sirven los elementos singulares de aspereza y de rugosi-
dud microscépica de la superficie (con preferencia, diferentes hundimientos

cavidades) y en primer lugar, por lo visto, aquéllos de éstos, para los que
tirabajo de adhesion tiene menor valor.

Por lo comin en las superficies nuevas el niimero de los centros de

macion de vapor es mayor que en las mismas superficies después de

. ¢hullicion prolongada. En lo fundamental esto se explica por la pre-

in del gas adsorbido por la superficie. Con el tiempo dicho gas se

inu paulatinamente, se mezcla con el vapor que se halla en las crecien-
ale al espacio ocupado por el vapor. El proceso de ebullicion y la
wion calorifica adquieren el caracter y la intensidad estables en el tiempo.

]
|
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La tensién superficial en la superficie de separacién entre el liquido
y el vapor ejerce gran influencia sobre las condiciones de formacion de las
burbujas de vapor.

Recordemos que a la tension superficial se llama la fuerza bajo cuyo accion la
superficie libre del liquido tiende a reducirse; esta fuerza actiia segin la tangente a la
superficie. Por unidad de tension superficial se toma la fuerza que corresponde a la unidad
de longitud de una linea arbitraria en la superficie del liquido. Esta magnitud se
designa con o, N/m y es la caracteristica fisica de la sustancia dada. Al aumentar la
temperatura, la magnitud ¢ decrece y para la temperatura critica comienza a ser
igual a cero. ’

El cambio de la tension superficial al variar la temperatura puede determinarse
seglin la formula de Bachinski:

c=c(p—p"), 4-2)

donde p° es la densidad del liguido; 4
p"" es la densidad del vapor a la temperatura de saturacion;
¢ es el factor de proporcionalidad.
A una temperatura de 20°C la tensién superficial del agua es igual a 0,068, del ben-
ceno, 0,0288, del alcohol etilico, 0,0222 y del mercurio, 0,47 N/m.

Debido a la tensién superficial la presién de vapor en el interior de la
burbuja p, es superior a la del liquido py, en su derredor. Su diferencia se
determina por la ecuaciéon de Laplace:

4p=p—pn= ", 43)
donde ¢ es la tension superficial;

R es el radio de la burbuja (en caso general, el radio medio de
curvatura de la superficie de separacién entre el liquido y el
vapor).

La ecuacién de Laplace expresa la condicién del equilibrio mecanico.
Esta muestra que la tension superficial a semejanza de la envoltura elastica
“comprime” el vapor en la burbuja y, ademas, con una fuerza tanto ma-
yor, cuanto menor es su radio R.

La tabla 4-1 calculada con ayuda de la ecuacién (4-3) da una impresién
acerca del orden de las magnitudes de diferencia de presiones 4, y de la
presién absoluta del vapor p, dentro de la burbuja para el agua a fa presion
exterior invariable p; = 1,0:10° Pa.

Tabla 4-1
Valores de dp y p, 10°, Pa para el agua
; R, mm ‘ Aap Py ‘| R, mm | AP Py
i |
1,0 0,0012 1,0012 0,01 0,12 1,12
0,1 0,012 1,012 ‘ 0,001 157 2,2

Las cifras aducidas muestran que para un radio menor de varias decenas
de micras, la presion del vapor dentro de la burbuja ya supera notable-
mente la presién exterior. : 4

La dependencia entre la presién del vapor en la burbuja y su dimensién
determina unas particularidades de la condicion del equilibrio térmico y
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termodinamico de las burbujas pequeiias. El vapor en la burbuja y el li-
quido en su superficie se encuentran en equilibrio, si la superficie del li-
quido tiene la temperatura igual a la temperatura de saturacion a la presion
del vapor en la burbuja?, ¢ (p,)- Esta temperatura es mas alta que la tem-
peratura de saturacion a la presion exterior en el liquido 7,(p;). Por consi-
guiente, para realizar el equilibrio térmico, el liquido situado en derredor
de la burbuja debe ser recalentado en la magnitud #,(p,) — #,(ps)-

A titulo de ejemplo examinemos dos burbujas en el agua, a la presion
atmosférica, con radios iguales a 0,01 y 0,001 mm, respectivamente. La
presién de vapor en estas burbujas estd dada en la tabla 4-1, ésta consti-
tuye 1,12-10° y 2,2-10° Pa. En la linea de saturacion del agua, a estas
presiones corresponden las temperaturas de saturacion 102,8 y 123,3°C.
Precisamente estos valores debe tener la temperatura del agua alrededor
de estas burbujas para que exista equilibrio.

La particularidad siguiente trata de que este equilibrio resulta inestable.
Si la temperatura del liquido supera algo el valor de equilibrio, se evapo-
rard una parte del liquido hacia dentro de la burbuja y su radio aumentara.
En este caso, segin la ecuacién de Laplace, la presion del vapor en la
burbuja desciende. Esto conduce a una nueva desviacién del estado de
equilibrio. La burbuja comenzara a crecer ilimitadamente. En el caso
contrario, cuando hay un insignificante descenso de la temperatura del
liquido una parte de vapor se condensa, la dimensién de la burbuja dis-
minuird y la presion del vapor en ésta aumentara. Esto traerd consigo
la ulterior desviacion en las condiciones de equilibrio, ahora ya en otro
sentido. Finalmente la burbuja se condensara por completo y desapa-
recera.,

Por consiguiente, en un liquido recalentado no todas las burbujas
pequefias que han surgido casualmente, poseen la capacidad para crecer
ulteriormente, sino sélo aquellas cuyo radio supera el valor correspon-
diente a las condiciones del equilibrio mecénico y térmico inestables exa-
minadas anteriormente. El valor minimo del radio de la burbuja Rmi
con frecuencia se denominan también radio critico del germen de vapor.
I.a magnitud del Rmi, depende del grado de sobrecalentamiento del liquido,

. decir, de la diferencia de temperaturas At = #; —t,, donde #; es la
tlemperatura de saturacion a una presion dada en el liquido. Para el radio
ninimo de la burbuja de vapor dada puede obtenerse la siguiente expresion,
partiendo de la ecuacion de Laplace:

= — 2_0' s

Aap
wlemds se toma en consideracién que la diferencia de presiones entre el
y el liquido para tal burbuja, segiin la condicién del equilibrio

ura simplificar la exposicion del material aqui no se toma en cuenta la dependen-
r¢ la presion del vapor saturado y la curvatura de superficie del liquido, que se
i mediante la ecuacion de Thomson. Para las condiciones examinadas el error
ttivo relacionado con esto, es insignificante.
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térmico, constituye:

Ap = p(t; + 4At) — pJ(ty) = p:At,
donde p. = (@p/dt), es la derivada de la presion con respecto a la tempera-
tura en la linea de saturacion.

De este modo tenemos:

20

ol 4.
e (4-4)

Rmin =
o, teniendo en cuenta la dependencia entre la presién del vapor saturado
y la curvatura de la superficie de separacion,
20 p’
piAt p'—p

Rmin i

(4-4a)

P

donde la derivada p, representa la caracteristica fisica de la sustancia dada.
Esta caracteristica por la ecuacién de Clapeyron-Clausius

Dy [P AG ] 4-5

b= T = 2
es decir, se expresa a través de otras constantes f isicas: el calor del cambio
de fase r, las densidades del valor p”’ y del liquido p' y la temperatura
absoluta de saturacién 7.

La ecuacién (4-4) muestra que si en los puntos aislados de la superficie
de calefaccién aparecen los gérmenes de vapor, la capacidad para el creci-
miento ulterior espontdneo la poseen solamente aquéllos cuyo radio de
curvatura supera el valor de Ry Puesto que con el crecimiento de At,
la magnitud Rmi se reduce, la ecuacion (4-4) explica el fenomeno, obser-
vado experimentalmente del aumento del ntimero de los centros de forma-
cién de vapor z con la elevacién de la temperatura de superficie.

El aumento del nimero de los centros de formacién de vapor z con el
crecimiento de la presién también esta ligado a la reduccion del R,
puesto que, con el aumento de la presién, p; crece y ¢ disminuye. El
calculo aducido més abajo da una idea del orden de la magnitud Ruyn.
Para agua que hierve a presién atmosférica, la tensién superficial o =
— 5,87-1072 N/m, la derivada p; = 3,500 Pa/°C y la diferencia de tempe-
raturas entre los dos medios Az varia en un intervalo de 5 a 25°C. Al sus-
tituir estos valores en la ecuacién (4-4) hallamos que para A7 = 5°@3
Ruin = 6,7 u; para 4t = 25°C, Rpm =13 p.

Las observaciones realizadas usando filmacién acelerada, muestran
que en caso del régimen de ebullicion fijo la frecuencia de la formacion
de burbujas de vapor resulta desigual tanto en diferentes puntos de la
superficie, como también en el tiempo. Esto le atribuye al proceso de
ebullicién un complicado caracter estadistico. De modo correspondiente,
las velocidades de crecimiento y las dimensiones de separacion de diferentes
burbujas también se caracterizan por las desviaciones aleatorias alrededor
de ciertas magnitudes medias.
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En la fig. 4-6 se exponen los datos experimentales que muestran la
variacién del radio R en el tiempo 7 de diferentes burbujas durante la
ebullicién del agua en una placa horizontal a diferentes presiones. Estos
datos se han obtenido con ayuda de una filmacién acelerada (para cada
burbuja el tiempo se calcula desde el momento de su aparicion). Las lineas
trazadas en este grafico determinan las dependencias medias aproximadas
R en funcién de 7 para los regimenes fijos de ebullicion. Estas dependencias
tienen la forma: R = cllf? , es decir, muestran que la dimensién de la
burbuja crece en promedio de modo proporcional a la . Al aumentar la
presion, la velocidad de crecimiento de las burbujas decrece notablemente.
Los resultados de investigaciones semejantes para una serie de liquidos
se presentan en la fig 4-7 como las dependencias de las magnitudes medias
R/)/at en funcién del pardmetro cp’ At/rp” [14, 32]. Los datos experi-
mentales para los valores de cp’dt/rp" < 20 los describe de modo satis-
factorio la dependencia exponencial que conduce a la ecuacion:

R=35)2 s (4-6)
rp :

donde 4 y a son los coeficientes de conductibilidad térmica y de termodi-
fusividad del liquido.

Esta correlacién determina la velocidad de crecimiento de las burbujas
de vapor en la superficie de calefaccién .

Después de que la burbuja alcance una dimensién determinada, ésta
se separa de la superficie. La dimensién requerida por la burbuja para la
separacion se determina en lo fundamental por la interaccion de las fuer-
zas de gravedad, de tensién superficial y de inercia. La ultima magnitud
es la reaccion dinamica que surge en el liquido debido al rapido creci-
miento de dimensiones de las burbujas. Por lo comiin esta fuerza obsta-
culiza la separacién de las burbujas. Ademas, el cardcter de desarrollo y
separacién de las burbujas en gran medida depende de que si el liquido mo-
ja o no la superficie. El poder humectante del liquido se caracteriza por
el angulo marginal 6 que se forma entre la pared y la superficie libre del
liquido. Cuanto mayor es 6, tanto menor es el poder humectante del liquido.
Suele considerarse que para § < 90° (fig. 4-8, a) el liquido moja la superficie,
y para 0 > 90° (fig. 4-8, b), no la moja. El valor del angulo marginal
depende de la naturaleza del liquido, el material, el estado y la limpieza
de la superficie. Si el liquido hirviente moja la superficie de calefaccion,
entonces las burbujas de vapor tienen el pie fino y se separan de la super-
ficie facilmente (fig. 4-9, @). Si el liquido no moja la superficie, las burbu-
jas de vapor tienen el pie ancho (fig. 4-9, b) y se separan en el istmo o la
formacién de vapor se realiza en toda la superficie.

1) Para los valores del pardmetro ep’dt/rp” > 20 (lo que corresponde a las condi-
ciones de ebullicion de los liquidos a presiones proximas a la atmosferica o mds bajas),
la velocidad real de crecimiento comienza a ser més alta que la determinada segin la
ecuacion (4-6).
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Los liquidos corrientes: agua, alcoholes, acetona y otros mojan las
superficies de calefaccion metalicas limpias. El poder humectante del agua
se reduce considerablemente si la superficie metalica estd cubierta con la
pelicula grasa. Como ejemplo de liquido que no moja, puede servir el
mercurio (0 ~ 140°).

Fig. 4-8. Forma del menisco y el Fig. 4-9. Forma de las burbujas de vapor
a:ugt_llo marginal 6 cuando un sobre la superficie que se moja (a) y
liquido moja (@) y no moja (b) la sobre la que no se moja (b).

superficie.

Durante la ebullicién de los liquidos corrientes, en las superficies me-
talicas de calefaccion, los diametros medios de separacion de las burbujas
D, a la presién atmosférica son aproximadamente de 1 a 2 mm. Al au-
mentar la presion los valores de D, disminuyen. En la fig. 4-10 estin repre-
sentados los valores de D, durante la ebullicién de un gran volumen de
liquido sobre la superficie horizontal [32, 119], en una gama de presiones
(de 0,2 a 100)-10°Pa. Estas depen-

"’;; T ¥ : ] dencias cualitativas se obtuvieron
g < o'f también para otros liquidos. El
4 E s g aumento brusco de D, con la
2 NP o reduccion de la presién, por debajo
.!118 e de la atmosférica, se explica por el
ﬁg ‘i}%ﬂ.‘r oo crecimient(? de la influencia de la
“ Yo ~<[e[[[ | fuerza de inercia que obstaculiza la
é} separacion de las burbujas. Para el
07 02 0405 1 2 46610 20 660 proceso de la ebullicién con forma-

07, Pa

Fig. 4-10. Variacion de los didmetros de
las burbujas de vapor Dy, en el momento
de separacion, en funcion de la presion p
t_lu_rante la ebullicién del agua en las super-
ficies horizontales de plata (I), cobre (2),
bronce (3) y permalloy (4).

cion de burbujas tiene también
interés la magnitud de la frecuencia
media de separacion de las burbujas
desde la superficie de calefaccion f.
En la tabla 4-2 se dan los valores,
medidos en proceso de los experi-
mentos, de f, D, y de los productos

D, f, durante la ebullicién de una serie de liquidos en la superficie horizontal

a la presion atmosférica [119].

(Al aumentar la diferencia de temperaturas entre los dos medios (o el
flujo calorifico), empieza a desarrollarse paulatinamente el proceso de
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Tabla 4-2
Valores de f, Dy y D, f para los liquidos

Liquido fils | Dy, mm | D,f, mmjs
Agua 62 2.5 155
Freon-12 91 07 64
Tetracloruro de carbono 108 1,1 119
Alcohol etilico 108 141 119
Alcohol butilico 106 1,05 111
Benceno 99 1,0 ‘ 99

unién de las burbujas individuales y la formacién de grandes burbujas
secundarias, e incluso de unas “columnas” enteras de vapor. Cerca de la
superficie el contenido medio volumétrico del vapor crece hasta del 60 al
80%. Sin embargo, como muestran las investigaciones, en una muy fina
capa superficial, cerca de la misma pared, predomina como antes la fase
liquida. La resistencia térmica de esta capa determina precisamente, en
lo fundamental, la intensidad de la emisién calorifica durante la ebullicién
desarrollada con formacién de burbujas. El espesor eficaz de la capa, a
medida que aumenta la carga térmica, se reduce, lo que conduce a un
aumento de la intensidad de la emisién calorifica.

Se admite referir el coeficiente de traspaso del calor o, durante la ebulli-
cion, a la diferencia de temperaturas entre los dos medios 4r = 1, —z,:

L, @7)

o — I

En la fig. 4-11, a titulo de ejemplo, se exponen los datos experimentales
para la ebullicion que se desarrolla con formacién de burbujas en gran
volumen del agua a diferentes presiones [15]. Los resultados de los ensayos
normalmente se representan o bien en forma de la relacién entre las magni-
tudes ¢ y 41, como lo muestra la fig. 4-11, a, o bien en forma de la depen-
dencia de « en funcién de ¢, que se expone en la fig. 4-11, b. Los datos
experimentales muestran que la intensidad de la emisién calorifica crece,
al aumentar la densidad del flujo calorifico y la presién. Esta regularidad
es caracteristica en todos los liquidos que mojan la superficie de calefaccién.
Las lineas de trazos en la fig. 4-11 determinan la frontera superior hasta
que existe el régimen de ebullicién de agua con formacién de burbujas.
Los valores correspondientes a ¢, %1 Y 4f..1, en funcién de la presion,
se muestran en la fig. 4-12.

Las investigaciones indican que la regularidad de la emisién calorifica,
cuando hay ebullicién desarrollada con formacién de burbujas, practi-
camente no depende de las dimensiones y la forma de la superficie que
entrega el calor ¥, Al mismo tiempo los experimentos muestran que la
intensidad del intercambio térmico puede variar, dependiendo del estado,

1 Esto es justo si las dimensiones de la superficie son considerablemente mayores
o por lo menos conmensurables con las dimensiones del didmetro medio de separacion
de las burbujas.
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Fig. 4-11. Intercambio de calor durante la ebullicién desarrollada del agua con forma

cion de burh!ujas sobre la superficie de un tubo horizontal de plata D = 5 mm.
a — dependencia entre g y tp —ts; b— dependencia entre « y g.
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el material y la limpieza de la superficie de calefaccién. La influencia de
estos factores en la emision calorifica se refleja, por lo visto, fundamental-
mente como consecuencia del cambio de densidad de los centros de for-
macién de vapor. En una serie de ensayos se observé el mejoramiento de
la emisién calorifica al aumentar la aspereza microscépica de la superficie
metalica o la conductibilidad térmica del material de la pafed. Existen
datos que muestran que cuando sobre la superficie de calefaccion se depo-
sitan incrustaciones y 6xidos en cantidad insignificante, esto puede contri-
buir a cierto aumento de la emisién calorifica. Sin embargo, un ensucia-
miento considerable de la superficie reduce la intensidad de la transferen-
cia de calor a causa de la aparicién de una resistencia térmica adicional
de la capa de suciedades. Los experimentos [5] demostraron que al aumen-
tar el 4ngulo marginal 0 (en la zona de humectacién) el }ntz?rcambno de
calor crece. Cuando existen superficies muy limpias y el liquido es puro,
se nota una reducciéon de la emisién calorifica [15].

Por lo comin, en la préctica los efectos superficiales enumerados ante-
riormente se dan a un mismo tiempo. Esto dificulta la determinacion
precisa de la emision calorifica. Los experimentos demuestran que a causa
de la diferencia en las condiciones de superficies las magnitudes fie a, cuando
q vy p son fijas, pueden apartarse de cierto nivel medio para el liquido dado,
aproximadamente hasta de un 359/ (fig. 4-13).
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Fig. 4-13. Emision calorifica durante la ebullicién del agua a presion atmosférica segin

de diferentes autores.
}IO_!_;_ ?aaci?,sy Linke, placa cromada, limpia, ebullicién duradera; 2 — Cichelli y Bonilla, placa cromada,
incrustacion insignificante; 3 — 6 — Kolchuguin y col,, acero inoxidable, niquel, cromo, plata, respecti-
vamente, tubos horizontales de D = 5 mm, limpios; 7, 8 — Borishanski y otros, acero inoxidable y latén
respocti\:amente. tubos horizontales de D = 4 + 5 mm; 9 — Minchenko, tubo de latén de D = 9 mm;
10 — Kutateladze, barra de grafito de D = 2mm; I/ — Mac Adams, tubo de cobre de D = 13 mm.
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En caso de ebullicién desarrollada la relacién entre o y ¢ puede re-
presentarse habitualmente en forma de dependencia exponencial con un
exponente proximo a 2/3:

o= cq*® (4-8)

Respectivamente la dependencia entre At y g se determina mediante
la correlacién

at=1 g, 4-9)

c

donde c es el factor de proporcionalidad cuyo valor depende del género
del liquido y la presion, asi como, en cierto grado, de las condi-
ciones de superficies 1 .

Debido al complicado caracter estadistico del proceso de ebullicion
con formacidn de las burbujas, asi como a la influencia de las condiciones
de superficies, el problema de la generalizacién de los datos de la emision
calorifica es muy complicado. Ciertas dificultades surgen ya durante la
determinacién de las ecuaciones de semejanza. Se conocen varios modos
de abordar el problema, pero ninguno de éstos es completamente estricto.
De las propuestas existentes en este sentido el més sucesivo es el anélisis
realizado en [45]* . El autor de la obra [51] propuso el método aproximado
directo de descripcion de la emision calorifica.

En total durante la ebullicion suficientemente desarrollada, cuando cerca de la super-
ficie de calefaccion el contenido volumétrico de vapor comienza a ser considerable,
la alta intensidad de la emision calorifica durante la ebullicion se determina por la pe-
quefia resistencia térmica de la fina capa intermedia de liquido que se queda en la
misma superficie de caldeo. La presencia de dicha capa intermedia en toda la regién
de la ebullicion con formacion de burbujas, se comprueba con los resultados de una
serie de trabajos experimentales relacionados con el estudio del mecanismo de
ebullicion.

La transferencia de calor a través de esta capa de liquido adyacente a la pared,
debido a su pequefio espesor, se realiza en lo fundamental, por lo visto, mediante la con-
ductibilidad térmica. Por eso, si expresamos cierto espesor eficaz mediante los valores
medios, tomados en el tiempo y por la superficie, de tal pelicula a través de J,¢, puede
escribirse que:

o R Afdes. (a)

Sin embargo el calculo estricto de la magnitud J.r se dificulta por la naturaleza
complicada ¥ icadtica del mismo proceso de ebullicion con formacion de burbujas;
durante el andlisis ulterior resulta necesario recurrir a evaluaciones cualitativas apro-
ximadas. Es natural suponer que la magnitud J, ha de disminuir: si se reduce el
coeficiente cinematico de viscosidad del liquido v, si aumenta la intensidad del movi-
miento desordenado de la mezcla de vapor y liquido cerca del limite de esta capa,
como resultado del proceso de formacion de vapor, también crece la densidad de los
centros de formacion de vapor en la misma superficie. Como medida de los tltimos dos
clectos pueden servir: la velocidad reducida de la formacion de vapor w” = g/r p”*
v la magnitud inversa al radio critico del germenide burbuja de vapor 1/R,. Luego

1) En ciertos experimentos al variar las condiciones de superficies, se noté también
¢l cambio del exponencial en las ecuaciones (4-8) y (4-9).

*) Otras propuestas de generalizacion pueden verse, por ejemplo, en los textos
1,9, 39, 47, 52, 90, 991.
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pueden considerarse los procesos de crecimiento de las burbujas aisladas de vapor y
el aumento de toda la mezcla de vapor y liquido cerca de la superficie, como el con-
junto de toda una serie de procesos periddicos; poreso todo este movimiento complicado
y desordenado en conjunto puede interpretarse como cierto movimiento periddico con
un periodo medio caracteristico 7. Entonces de las consideraciones de dimension se

deduce que la magnitud d.; ~ }/vt y el periodo 7 ~ R,/w”, es decir,
Sop = const VvRp jw”. (b)

Si ahora se introduce la expresion de (b) en la de (a), se toman en consideracion
las ecuaciones (4-4 a) y (4-5) y la determinacion del coeficiente de traspaso del calor
o = g/A4t, entonces, después de unas simples transformaciones, se obtiene la depen-
dencia:

s 2/3
= b i »
x V 2 ©

que es la que relaciona el coeficiente de traspaso del calor « con la densidad del flujo
calorifico ¢ y las propiedades fisicas del liquido. La magnitud b en la correlacion
(c) es un coeficiente numérico adimensional. Puesto que la evaluacion de la velocidad
del movimiento caético de la mezcla de vapor y liquido y la de la densidad de los cen-
tros de formacion que tiene un cardcter aproximado, este coeficiente puede depender
de la relacion entre las densidades de las fases p”/p’ v las condiciones de las superficies
especificas, que influyen en la aparicion de los centros de formacioén de vapor.

La correlaciéon (c) al tener en cuenta las consideraciones aducidas anteriormente,
puede tomarse como fundamento para el andlisis y la generalizacion de los datos experi-
mentales de la emision calorifica, durante la ebullicion que se desarrolla con formacion
de burbujas.

El examen de investigaciones realizadas y datos experimentales muestra
que para calcular la emisién calorifica puede recomendarse la igualdad

]2 1/3
a=b( ) 45, (4-10)

va Ty

donde b es el coeficiente que se expresa asi:

pu 2/3
b — 0,075[1 3 10(’—7) ]
PP

Es conveniente elegir todas las propiedades fisicas en esta formula segiin
la temperatura de saturacion. ;

En la fig. 4-14 se muestran los datos experimentales de diferentes
investigadores en cuanto al intercambio térmico, durante la ebullicién
del agua en diferentes superficies de caldeo. Estos datos se dan en forma

. . . o
de dependencia entre las magnitudes medias (a una

().!jfvars)lf:lqﬂfa
presién dada) y la relaciéon de las densidades de vapor y de liquido
p"’lp’. La linea en la grafica refleja el nivel medio de la emisién calorifica.
Esta linea corresponde a la férmula (4-10). Las desviaciones de los datos
obtenidos por diferentes investigadores partiendo de esta dependencia no
se explican en lo fundamental por lor errores de las mediciones, sino por
la diferencia en las condiciones de las superficies. Estas desviaciones se
hallan en conjunto dentro de los limites de +35%.
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En la fig. 4-15 se exponen los datos experimentales de la emisién calori-
fica durante la ebullicion en gran volumen de otros liquidos a los que se
les han hecho la misma elaboracidn.
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Fig. 4-14. Intercambio de calor durante la ebullicion del agua en las condiciones de

?;ov}r;)iemo libre (/—6) y durante el movimiento forzado en los tubos y canales anulares
I—4 — datos experimentales [15] sobre las superficies del acero inoxidable, niquel, cromo y plata, res.
pectivamente; 5—6 — datos experimentales [8] sobre las superficies de acero inoxidable y bronce; 7 — datos
experimentales [2], acero inoxidable; 8 — datos experimentales [81], acero inoxidable; 9 — datos experi-
mentales [4], acero inoxidable; /9 — datos experimentales [84], cobre; 11 — datos experimentales [84],

acero inoxidable; 12— datos experimentales [69], acero inoxidable. L i = A0
continua corresponde a la ecuacion (4-10). i g 6. L3 magnitud A = 9 ¥solx s
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Fig. 4-15, Inter_ca{nblo de calor durante la ebullicién de diferentes liguidos en las condi-
-;;loncs de movimiento libre.

enzol: I—3 —datos [15], acero inoxidable; niquel, plata, res ctivamente; 4 — datos [104], superficie
cromada; 6 — datos [107], acero inoxidable; heptano: 6—dato§e[l()4]. alcohol etilico; ?[-—- cilatosp[l()ﬂ.
1_*— 10— datos [8]; freén-12; /1 — datos [77], acero inoxidable; fredn 22 ; 12 — datos [77], acero inoxidable;
..monu:_co;__{.?_—- datos [23], acero inoxidable; difenilo: 14 — datos [107], acero inoxidable. La magnitud
A = 3'il}vaTs , linea continua corresponde a la ecuacién (4-10).
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Basandose sobre la ecuacién general (4-10) pueden obtenerse también
para cada liquido correlaciones de calculo mas simples. Para esto es
necesario calcular el valor del coeficiente que se encuentra delante de la
densidad del flujo calorifico en la ecuacién (4-10) en presencia de diferentes
presiones. Como resultado de tal andlisis par el agua la formula de célculo
puede presentarse en la forma:

3APYR | L @11
o= r—
1 — 0,0045p, %
donde p, se expresa en Bar,
q, en W/m?

Esta férmula es aplicable a una gama de presiones desde 1 hasta 200 Bar.
En la fig. 4-16 los datos experimentales basicos para el agua (presentados
como la dependencia entre la magnitud «/¢*® y la presién p, )vienen com-
parados con los datos calculados segin la formula (4-1 1). Se ve que esta
férmula, al igual que la correlacién general (4-10), refleja cierto nivel medio
de la emisién calorifica. Los valores reales de o« pueden diferenciarse de
los calculados segtn las ecuaciones (4-10) y (4-11) en los limites antes
indicados a causa de la posible influencia de los efectos de superficies ».

00—t B
. e &
60,73 T
4 .
o 40 1
NE :.;29
LSbS |
= : \1," /. |
e i - OB 3 i I
3 - '—;r E -
g 4 %
L‘HF’:— V-_ _____.-- N l
w7, e | =5 |
|
Ps 1
14 6 810 2 4 6 810 20 40 6060700 200

Ps* fﬂ_f, Pa

Fig. 4-16, Dependencia entre z/g** y p durante la ebullicion del agua (las designaciones
de los puntos son las mismas que en la fig. 4-14). La linea continua corresponde a la
formula (4-11).

1) Esto se refiere también a cualesquier otras recomendaciones de célculo descritas
en la literatura. El registro uniforme de estas tltimas hasta ahora esta dificultado. Hoy
dia, por lo visto, es posible solamente la evaluacion aproximada basada sobre las ten-
dencias cualitativas aducidas anteriormente en que se habla de la influencia del estado
del material y la limpieza de la superficie de calefaccion sobre la intensidad del intercambio
térmico.
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Los ensayos muestran que en el caso del movimiento forzado del li-
quido, las regularidades de la emision calorifica, cuando hay ebullicion
desarrollada con formacion de burbujas, se subordinan a las correlaciones
(4-10) y (4-11). Esto se deduce de las figs.4-14 y 4-16 en que se presentan
también los datos experimentales
de la intensa ebullicién de agua :
saturada y calentada de modo g L ! g
incompleto que se circula en R T 012 :g X
tubos y conductos anulares. & RGNV o

La intensidad de la emisibn X¥y| o4 wvg 2
calorifica durante la ebullicién X9 E
desarrollada con formacion de
burbujas, pricticamente no de- 45 .
pende del nivel de las fuerzas g Wl
de gravedad. En la fig. 4-17 se 4
exponen los datos experimentales
acerca de la emisién calorifica 4
durante la ebullicién del agua
en gran volumen, cuando se
cambia la aceleracién en funcion 2
de la aceleracion de la caida libre /
(g9=9.81 m/s?) hasta sobrecargas 1p* /
de 135 veces: g/go=135. Dichos &

datos muestran que la intensidad & )&/ //

™o

JS S22 8

del intercambio térmico no
cambia. Estos experimentos se / / /
realizaron en centrifugos en que, £t
_ : : . P "5
a costa del cambio de la frecuencia 270 °
10 1 2 4 6§ 810 20 A
de rotacion se crearon las
cc.)rre.qundtentes sobrecargas. Al Fig. 4-17. Intercambio de calor durante la
disminuir la fuerza de gravedad ebullicion del agua con formacion de burbu-
por debajo del nivel de la fuerza jas para diferentes relaciones de g/g,.

e Sy PARLOS 5w it fa i i FI i R S |
de atraccion terrestre, la emisién g;zn ----------- 1 20 40 60 80
- . , MROB: s e e el e e s 6 7 & 9
calorifica, segin demuestran 1os /gy - - - - « « v« o - . - 100 124 135 1—40

experimenitos, practicamente mo . - ismpebem o sstuelin a‘la presicn existeats
cambia. Sin embargo, en estado .

de ingravidez completa, por lo

visto, es imposible realizar la ebullicién prolongada en gran volumen,
puesto que en el estado de imposibilidad cesa la evacuacién del vapor
formado a partir de la superficie de calefaccion.

_ Enla regién de presiones muy bajas (p,<1-10° Pa) el proceso de ebulli-
cion adquiere una serie de particularidades nuevas. Las fundamentales
entre éstas consisten en la aparicion de un proceso de ebullicién irregular,
pulsante en el tiempo, cuando surgen unos considerables recalentamientos
v aparecen unos efectos acusticos (golpeteos). La intensidad de la emisién
calorifica media en este caso se reduce notablemente.
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Las regularidades singulares se ici
: revelan en la ebullicién del ligu;
pehqulas finas (con espesor menor de Imm) creadas en la suI Il%m'do o
mec}éo de un chorro de gotas [106, 110]. i
n total los datos aducidos muest
1 L Tan que para el proceso de ebullicié
gr?]l}sigfné:g:pﬁ de b;ll‘blljasb‘s[(:jl‘l caracteristicas la intensidad alta d:“i:
iica y la posibilidad de evacuar, por unidad d i
1 : € su
los flujos de calor suﬁc:entem.ente grandes. Las tiltimas m:slgru'tud.f:pse 22;:;%

Du:iant; la ebqlh‘cién del liquido sobre tubos y placas horizontales
g{i (;:#adnelova ;Ly n:jov:imelmto libre (volumen grande), la velocidad de evacua
Or desde la superficie se determina fundamen !

e talment
fuerza provocadzil por la aceleracién de la caida libre. Los vaJore:: g; i
para estas condlcmines pueden calcularse segiin Ia férmula [47] i

9er1 = 0,14r)/p” Vag(p"— p7). (4-12)

Esta correlacién se obtiene co i
Es mo resultado de consideraciones acerca isi
gggéligc;féndgf?q un]fenémeno puramente hidrodindmico. A medida ql.l: eafn'?:rftl; (}:
ujo calorifico ¢, en caso de ebullicién con formacion de burbujas, crecen
7 3

d \'eIDCIdad de ].a jﬂlnlacloﬂ de Vv or W' = —_ y .
apor Ia
Ia [edUCI a a“m da Carga dlné

- el 2
;?é;?]zzrwumdﬂl ﬁuj_(: gledvapor_que se I:E)rl:na cerca de la superficie de calefaccion. A|
= estructuraagmlu cterminada (p"“w"2).. llega la reconstruccion hidrodindmica
s e la capa btfé:s:ca adyacentc.: a la pared, a consecuencia de lo cual
e Estoe pogcnoncs suﬁcp:_ntes de ]:'qu:glo, hacia la superficie de ebullicion, se
hidrodiné;‘nica dco]n uce a ]g crisis de la ebullicién. E| momento de la reconstruoc’ién
nada entre la al!ﬁraadzag?es?gl&é‘;iéﬁig ;;r%c&;;i (ﬁm po; o 2corre[aci6n gl
> It vapor (p“w*
vedad g(p’' — p”)l y Ia fuerza de tension superficial o-,r‘l.pLa rf'lagnit)ﬁ(ri’ }ae;‘u;‘rzcglg:ngga;

__(-P”“’uz)c; it f o
2w — p)1 gp' —p) it )
donde f es todavia una funcion arbitrari i
v L | rbitraria. Segin las observaciones t
ensayos, la densidad critica del flujo calorifico no depende de las dinﬁge:si?)ﬂassli?:;allg:

I anterior
del ca elllad()l. Por €50 lﬂ. Iolllla de ]a ﬂ.[nclén ha de ser tal ue en ()I]e[aC]Un
q € la C
Ia dmlenSIOII I s IeE[I.Ian. A esta ColldlClﬁIl la Satls!acﬁ SOIO una dEDEIIdcllcla de ]a fol ma

(p-fw"g)cr - X -___g-___
=1 =Y =
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.donde A? es cierto niimero positivo adimensional. Al calcular esta correlacién con res-

pecto a la magnitud w” obtenemos:

wer = AVag(p' — p)lp”?
vy luego, sustituyendo wee por wer = q'": , llegamos definitivamente a la ecuacion
r

para la primera densidad critica del flujo calorifico:

derr = AP’V;"_ Vag(p’ —p7).

El coeficiente numérico A queda indeterminado. Fue determinado
mediante la comparacion de la tGltima correlacién con los datos ex-
perimentales y resulté aproximadamente igual a 0,14 [47]. Asi se ob-
tiene la ecuacién (4-12),

La correlacién (4-12) determina cierto nivel medio de la magnitud ¢,
mientras que los valores reales de la primera densidad critica del flujo
calorifico pueden diferenciarse, de los calculos aproximadamente hasta
de +35); debido a la influencia de las condiciones de las superficies y la
naturaleza estadistica del proceso de ebullicion. Los experimentos mues-
tran que las magnitudes g.,, durante la ebullicion del liquido en gran volu-
men, pricticamente no dependen de la dimensién de la superficieV, si
estan aseguradas las condiciones para la evacuacién libre del vapor desde
la superficie de calefaccién. Cuando la evacuacién del vapor se dificulta
(por ejemplo, una placa horizontal con la parte calentadora dirigida hacia
abajo), los valores de ¢, disminuyen esencialmente. Lo mismo se observa
en el caso de ebullicion de un liquido que no moja la superficie de cale-
faccién. El mejoramiento de las condiciones de humectacion conduce al
aumento de los flujos calorificos criticos [3]. En una serie de experimentos
se noté el aumento de los flujos criticos al incrementar la rugosidad super-
ficial, asi como al precipitar las costras e incrustacién sobre la superficie.
La influencia de la aceleracién de caida libre en las magnitudes de g..,
que predice la férmula (4-12) en términos medios, se comprueba con los
datos experimentales [56, 68].

Durante la ebullicién de un liquido dentro de tubos y canales, en con-
diciones de movimiento forzadp, la intensidad de la evacuacién del vapor
desde la superficie y respectivamente la magnitud ¢.,, dependen de la
velocidad de movimiento y el caracter de la mezcla turbulenta del flujo.
En estas condiciones también el contenido de vapor en el mismo flujo
ejerce gran influencia en ¢g.,. Los ensayos muestran que al aumentar el
contenido de vapor, los valores de g, disminuyen. Durante la ebullicién
con calentamiento incompleto a consecuencia de la condensacién de las
burbujas de vapor cerca de la superficie que desprende calor, las condicio-
nes favorables para suministrar el liquido hacia la superficie de calefaccién
se conservan incluso hasta flujos calorificos muy altos. Por eso los valores
de g, durante la ebullicién con calentamiento incompleto por lo cumin
resultan suficientemente grandes, de modo que con el aumento del grado
de calentamiento incompleto (que se determina por la magnitud Af;,.—

Y Esto es justo, si las dimensiones de la superficie son mayores 0 conmensurables
con la dimension de los didmetros medios de separacion de las burbujas de vapor.
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= 1;— Iy, donde f;, es la temperatura media del liquido en la seccién dada)
Ger1 CrECE.

Un gran niimero de trabajos se han dedicado a las investigaciones de la
crisis de ebullicién del liquido que circula en los tubos y canales. Sin
embargo a causa de la complicada influencia mutua de diferentes factores
hasta hoy dia no se han logrado obtener para ¢., unas dependencias
simples y universales. Por eso el célculo de las cargas térmicas criticas es
necesario realizarlo con ayuda de los datos inmediatos (particulares), ob-
tenidos como resultado de los experimentos con liquidos semejantes y en
condiciones similares.

3. Intercambio de calor durante la ebullicién en capas. En el régimen
pelicular el liquido hirviente esti separado de la superficie de calefaccidn
por una capa (pelicula) de vapor, con la particularidad de que la tempera-
tura de la superficie 7, supera considerablemente la de saturacién f,. Por
eso, a la par con el intercambio de calor por conveccion, entre la superficie
y la pelicula de vapor a temperaturas altas una parte notable en el proceso
de transferencia de calor pertenece a la radiacién calorifica (véase cap.5).

La intensidad del intercambio de calor por conveccion durante la ebulli-
cién en capas se determina por la resistencia térmica de la pelicula de vapor.
El caricter del movimiento de vapor en la pelicula y el espesor de ésta
dependen de las dimensiones y la forma de la superficie de calefaccién y
de su posicién en el campo de gravedad, asi como de las condiciones de
movimiento del liquido. De este modo, la ebullicién en capas sobre la
superficie de los tubos horizontales en las condiciones de movimiento
libre (en gran volumen) el vVapor se mueve a lo largo del perimetro del
tubo hacia la generatriz superior, y a medida que se acumula, se evaciia
periédicamente en forma de burbujas que se separan. La pelicula de vapor
tiene un espesor que se mide en fracciones de un milimetro y el movimiento
de vapor en ésta tiene caricter laminar. Los coeficientes medios de la emi-
sion calorifica constituyen aproximadamente de 100 a 300 W/(m?:°C),
El célculo de la emisién calorifica durante Ia ebullicién en capas sobre los
tubos horizontales en gran volumen es necesario realizarlo seglin la f6r-
mula:

4
a=062]f 20 —Pere @13)
vID(ty — 1))

donde r, —=r-- 0,5¢c, (t, — t,) es el calor efectivo del cambio de fase
que considera el recalentamiento del vapor en la pelicula y D
es el diametro del tubo.

Las propiedades fisicas en esta férmula (a excepcién de la densidad del
liquido p’) se refieren a la fase de vapor. Es conveniente elegirlas segiin
la temperatura media del Vapor: In.q = 0,5(t, + t,).

En la fig. 4-18 se da la comparacién de la férmula (4-13) con los datos
experimentales.

Durante la ebullicién en capas sobre la superficie de los tubos y de las
placas verticales, la corriente del vapor en la pelicula tiene, por lo comn,
un cardcter turbulento (vertiginoso). La superficie de la pelicula sufre
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oscilaciones ondulatorias, el espesor de ésta crece en la direccién y sentido
del movimiento de vapor. Los experimentos muestran que la  emisién
calorifica practicamente no depende de la altura de la spperﬂme de calei
faccién y, por consiguiente, del gasto de vapor en la pelicula. En total e

&

. : ; I T "
o/ Keale

of mZ AG w0
2 +8§ X7 =8 v

! XSO e BYS S —

tp_ts
Qéﬂ . 100 200 40 400 S0 600 700 800 900 °C

i isi i icio ie de tubos
Fig. 4-18. Emision calorifica durante la ebullicion en capas sobre la superficie
hogizontaies. La magnitud «.4. se determina de acuerdo con la férmula (4-13). Datos

experimentales [103]. ; B
d —?i;ua; 2— a.loal{ml e!!llco; 3 — benzol; 4 — tetracloruro de carbono; 6 — nitrégeno (1—5 — D

8,95 mm); 6—9 — pentano, D = 4,8; 6,05; 8,95; y 11,9 mm, respectivamente.

proceso resulta, en gran parte, anilogo a la c_onvecci_én libre de un liquido
de una fase que se realiza cerca de las superficies verticales. En el caso dado
la fuerza de sustentacién que determina el movimiento del vapor en la
pelicula, se determina mediante la diferencia entre las deqmdades del
liquido y del vapor g(p’ — p’’). El calculo de la emisién calorifica en este
caso puede realizarse segiin la férmula [53]
3
&=0 ZSVM—_P") : (4-14)
5

Las propiedades fisicas del vapor en esta férmula es conveniente ele-

girlas segiin la temperatura media del vapor. En la fig. 4-19 se muestra la

4 ;
3 o/t e I | J I l I o
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i’ 73
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Fig. 4-19. Emision calorifica durante la ebullicién en capas sobre superficies verticales.

A A se determina mediante la formula (4-14). d o
l- 2 n'rriggll'm;—s(-ct{éltf‘acloruro de carbono; 3 — alcohol metilico; 4 —argén; 5— nltl]'%%;:o. 6 — éter
‘i. Em??— alcohol etilico (1—7 — presion atmosférica); 8 — alcohol etilico presidn, 10- L
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comparacion de esta férmula con los datos experimentales de la emisién
calorifica, durante la ebullicién de diferentes liquidos en capas sobre la
superficie de los tubos verticales [7, 109].

Durante la ebullicién del liquido en capas sobre la superficie de una
placa horizontal de dimensiones considerables la superficie de la pelicula
de vapor sufre intensas oscilaciones ondulatorias a consecuencia de las
cuales en sus diferentes puntos se engendran periédicamente las burbujas
emergentes de vapor. En la fig. 4-20 se muestra la confrontacién de la for-

4
(e e %3 o1
2 cale ‘2
V.
T T S

1 gt — A Sagiatyo o—p-4
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06 =35% ] ?
a4‘ tp_ ts
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Fig. 4-20. Comparacién de la dependencia (4-14) con los

datos experimentales obtenidos durante la ebullicion en

capas del agua (/) y del fredn (2) sobre una placa hori-

zontal de 280 280 mm, y del nitrégeno sobre la superficie

de una esfera con D=254 mm, para la aceleracion normal

de la caida libre (3) y para la aceleracion reducida de la
caida libre g/g, = 0,2 (4).

mula (4-14) con los datos experimentales obtenidos en la ebullicién del
agua y del freén en capas, sobre una placa horizontal de 280 x 280 mm
[108], asi como en la ebullicién del nitrégeno en capas sobre la superficie
de una esfera de diametro D = 25,4 mm, con la fuerza de gravedad normal
y disminuida. Aunque los datos experimentales iniciales se caracterizan
por una dispersién considerable, la férmula (4-14) se concuerda en pro-
medio con estos datos.

La ebullicion en capas cesa al disminuir la temperatura de la superficie
hasta un valor inferior a uno determinado. En estos momentos el liquido
empieza a tocar (mojar) la superficie que desprende el calor. Los ensayos
muestran que la ebullicién en capas se termina, cuando la temperatura
de la superficie de calefaccién ¢, resulta igual o, por lo comtin, un poco
mas baja que la temperatura del recalentamiento limite del liquido t,. Esta
ultima determina el recalentamiento méxime del liquido por arriba del
cual la fase liquida resulta absolutamente inestable desde el punto de
vista termodindmico; esta fase se descompone espontineamente y se

U La temperatura de la superficie 7, a que se termina la ebullicién en capas, a veces,
en los libros técnicos se llama temperatura del estado esferiodal o punto de Leidenfrost.
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evapora. En los trabajos [80, 73] se estudiaron detalladamente los \:'alores
de las temperaturas del recalentamiento limite de los liquidos aplicando
diferentes métodos para realizar experimentos. En la fig. 4-21 se da la
dependencia de z,=f{(p) para el agna
[73]. En esta figura se muestra tam-
bién la linea de saturacién 7,=f(p)
del agua. La particularidad caracte- s
ristica de la dependencia 7, = f(p) it -1
consiste en que su representacion e pl"
grafica es proxima a la linea recta 300 / “
que se termina en el punto critico / Zs

de estado de la sustancia '), En la /

400 .or
op | 2 o B

tabla 4-3 se dan los valores de ¢,
a la presién atmosférica para una 200
serie de liquidos [80].

La ebullicion en capas se ter-
mina, cuando la diferencia de
temperaturas entre los dos medios /% T T T T
Aty s = t,— 1, es igual o, normal-
mente, algo menos que la diferencia
de -tempetaturas t?ntre 105y, 108 Fig. 4-21. Dependencia entre la tempera-
medios, correspondiente al reca- (yr; de recalentamiento limite 7, del agua
lentamiento limite Af, =1, —1{,. y la presion p.

Ps -!ﬁ_“’: Pa

Tabla 4-3
Valores de las temperaturas limites ¢, de algunos liquidos
] ;I | 3 o, e,
Liquido t,°C | 1., °C | Liquido 1., °C 1,4:%C
|
Alcohol etilico 78,3 195 Benceno 80,1 226
Alcohol metilico 64,5 190 | Pentano 36,1 147
Acetona 56,1 181 Hexano 68,7 182
Eter dietilico 34,5 | 144 i Heptano 98,4 215

De este modo,
Al s = cAls (4-15)

donde el coeficiente ¢ se halla, por lo comun, dentro de los limites de 0,8
a 1,0. !

A las temperaturas mas altas de las superficies (¢, > t,), el liquido no
puede entrar en contacto con la superficie de calefaccion, puesto que al
acercarse a la superficie se efectia su descomposicion espontanea y su
cvaporacion. Esto determina la posibilidad de la existencia de ebullicion
en capas, a pesar de la pelicula de vapor con frecuencia resulta inestable

1) Con mayor exactitud esta dependencia tiene una convexid?.fl insignificante 'dirjgida
al eje de presiones. Tal cardcter de f, = f(p) se conserva también para otros liquidos.
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desde el punto de vista hidrodinamico. La densidad critica del flujo calo-

rifico, al terminar el régimen pelicular de ebullicién G 2» puede hallarse
de la correlacion

Jerz = “Atcr 25 (4"16)

donde o es el coeficiente de traspaso del calor en el régimen de ebullicién
en capas que se determina segin las férmulas (4-13) y (4-14).

Ejemplo 4-1. Determinar la intensidad de la emisién calorifica v I i i
t as dife
de temperaturas entre los_ dos medios durante la ebullicién del aguay con f:;f:f::i?s
33} b];rbu_]as para las presiones de 10 y 100 Bar, bajo una carga térmica g=1,5-10%
m®, '

El cdlculo lo realizamos seglin la formul <4 =
tenemos: X rmula (4-11). A la presion de p, = 10 Bar

U0 e s b g
T—oedin © Y T 1= PV G R W@
1,5 108
At =gla=—— — =212
qlo 705108 212°¢;

Para la presion p; = 100 Bar tenemos:
3,4+ 100018
~ 1—0,0045-100
1,5- 108
T 186108

(1,5 1093 = 1,86 10° W/(m? °C);
= §°C.

Ejemplo 4-2. Determinar las densidades maximas posibles de obtener 1
flujos calo;-iﬁcos ‘cél’c L:inabsu%erﬁcie de calefaccion, siendo el régimen de cbul]ici?)i dﬁ
agua con formacion de burbujas en gran volumen a | i .
e para las presiones de 10-10° y de

Las densidades méximas de los flujos calorificos durante el régimen de ebullicié

- - . u“
con forma(_:lbn de burbuja§ constituyen los valores de g, . El célcuigo de los valoréglglré
g 1o realizamos con la férmula (4-12). A la presion de 10 -10° Pa las propiedades fisicas
del agua son: r = 2,02-10% J/kg; 0 = 4,2-107* N/m, p’ = 887 kg/m®; p’* = 5,15 kg/m®
(tabla A-4). Al sustituir estas magnitudes en la férmula (4-12) tenemos: j

Gern = 0,14-2,02- 10°)/5,15- ¥/4,2-1072-9,81(887 — 5,15) = 2,8+ 10°W/m?.

A la presion de 100 -10° Pa las propiedades fisicas del agua son: r = 1,32 -108J /kg:
o= 12-10"2N/m; p — 691 kg/m?®; p”” = 54,6 kg/m®. De donde tenemos: i

Gery = 0,14+ 1,32+ 10°)/54,6- V/1,2- 10-2- 9,81(691 — 54,6) = 4,05~ 105W/m?.

_ Ejemplo 4-3. Hallar el coeficiente de traspaso del calor y la densidad de flujo calo-
Bﬁco lt;vacuado nlmediame la ct;nveccién desde la superficie de un tubo horizontal de
= 12mm en el régimen pelicular de ebullicion del a i6 i
si la temperatura de la superficie de tubo #,= 500°C. O oD S e e,

El coeficiente de traspaso del calor lo calculamos segiin la férmula (4-13). La tem-
peratura determinante 7.,.4=0,5(500 +4- 100) = 300°C). Las propiedades fisicas del
vapor de agua a esta temperatura y la presion atmosférica (véase la tabla A-5) son:
A = 4,43°107*W/(m °C); p” = 0,384 kg/m?, v'=4,43-10~*m?fs, ¢/’ =2,01 -10° J/(kg -°C);
p =958 kg/m® y r=2,26-10° J/kg (véase la tabla A-4). El calor e%cctivn del cambio de
fase (teniendo en cuenta el recalentamiento del vapor en la pelicula) r, = 2,26-10¢ -
+ 0,5°2,01-10%500 — 100) = 2,66-10° J/kg. o W

150

Al sustituir estas magnitudes en la formula (4-13) tenemos:
40Dy V(4,43- 10~%)° (958 — 0,384) - 9,81 2,66 - 10° _
: 4,43-107%- 12+ 10~ (500 — 100)

= 0,62 v/102- 108 = 196 W/(m?2-°C).
La densidad del flujo calorifico es:
q = @dt = a(t, — ;) = 196+ 400 = 7,85 10* W/m?.

Ejemplo 4-4. Resolver el ejemplo 4-3 cuando el tubo esté situado verticalmente.

En el caso de ubicacion vertical del tubo en el espacio, el flujo del vapor en la pelicula

tiene, generalmente, cardcter turbulento. El célculo lo realizamos entonces segin la

formula (4-14). Aqui la temperatura determinante es la misma. Al introducir los valores
de las magnitudes correspondientes en la formula (4-14) tenemos:

3

+ o | /@10 201 16981058 — 0.388) _
8= 44310 -

— 0,25 /0,845 10° = 236 W/(m?2 - °C).
La densidad del flujo calorifico sera:
g = (t, — t5) = 236(500 — 100) = 9,45-10*W/m*.

4-2. Intercambio de calor durante la condensacién

del vapor

1. Nociones generales acerca
del proceso de condensacién. Si el
vapor entra en contacto con una
pared cuya temperatura es mas
baja que la temperatura de satura-
cién, entonces el vapor se condensa
y el condensado se precipita sobre
la pared. Simultdneamente se dis-
tinguen dos tipos de condensacion:
la condensacién en goticulas, cuando
el condensado se precipita en forma
de gotas separadas (fig. 4-22), y la
condensacién en pelicula, cuando
sobre la superficie se forma una
pelicula continua del liquido.

La condensacion en goticulas es
posible solamente en aquel caso en
que el condensado no moja la
superficie de enfriamento. La con-
densaciéon en goticulas puede obte-
nerse por via artificial, si sobre la
superficie s aplica una fina caps Fig. 4-22. Condensacion en goticulas del

de aceite, keroseno o aCId_OS vapor de agua sobre una superficie mojada
grasos o se agregan estas sustancias  con keroseno.
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al vapor. Ademés la superficie debe estar bien pulida. Pero, cuando se
condensa el vapor puro del liquido humectador sobre una superficie
limpia, siempre se obtiene una pelicula continua. En los aparatos
industriales — condensadores — a veces son posibles también los casos
de la condensacién mixta, cuando en una parte del aparato tiene lugar
la condensacion en goticulas y en la otra, la condensacién en pelicula.

Para organizar el proceso estacionario de condensacién del vapor es
necesario evacuar el calor ininterrumpidamente desde la superficie de enfria-
miento. En total, la intensidad de la emisién calorifica durante la conden-
sacién del vapor resulta suficientemente alta. Sin embrago, si el vapor
contiene también algunos gases (por ejemplo, el aire), la velocidad de
condensacién disminuye notablemente. El gas se acumula poco a poco
cerca de la superficie y esto dificulta el acceso de nuevas porciones del
vapor hacia la superficie.

En determinadas condiciones la condensacién puede ocurrir también dentro del
volumen de vapor o dentro de la mezcla de vapor y gas. Asf, por ejemplo, la lluvia es
la consecuencia del proceso de la condensacién volumétrica del vapor de agua a
partir del aire himedo en condiciones naturales. Durante la expansion del vapor en
las 1iltimas etapas de las turbinas de vapor, también puede observarse el proceso de la
condensacién volumétrica del vapor de agua. Para que surja la condensacién volu-
meétrica el vapor debe estar sobresaturado (su densidad tiene que superar la densidad
del vapor saturado). Como medida de saturacion del vapor sirve la relacion entre la
presion del vapor p vy la del vapor saturado Ps en equilibrio con el liguido cuya super-
ficie es plana.Cuando p/p; > 1 el vapor estd sobresaturado y cuando p/p, = 1, el
vapor esta saturado. El grado de la sobre...._.racion p/ps, necesario para que comience
la condensacién volumétrica, depende la presencia en el vapor de unas diminutas parti-
culas de polvo (aerosoles), que sirven de centros ya existentes para la condensacion.
Cuanto mds puro es el vapor, tanto més alto debe ser el grado inicial de la sobresatura-
cion. La experiencia muestra que como centros de condensacién pueden servir también

particulas con carga eléctrica, en particular, los dtomos ionizados que estén presentes
en el vapor.

2. Emisién calorifica durante la condensacién del vapor en pelicula,
Durante el proceso de la condensacion en la pelicula todo el calor que
se desprende en el limite exterior de la pelicula, se evaciia hacia la superficie
de enfriamiento. En el caso del movimiento laminar de la pelicula de liquido,
la transferencia de calor a través de ésta se realiza sélo mediante la conduc-
tibilidad térmica. Si se acepta que la temperatura de las particulas del
condensado, que entra en contacto con el vapor, es igual a la temperatura
de saturacién ¥, entonces la densidad del flujo calorifico se determina con
ayuda de la expresion:

(== _':;'(Is Ty zp): (a)

1 En realidad la temperatura de la superficie de la pelicula es algo inferior a la de
saturacion. Sin embargo, para los liquidos corrientes (a presion no muy baja) esta
diferencia, en comparacién con la diferencia de temperaturas entre los dos medios en la
pelicula, es despreciablemente pequefia.
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donde & es el espesor de la pelicula; )
A es el coeficiente de conductibilidad térmica del condensado y
t, es la temperatura de la superficie.

De otra parte segtin la ley de Newton—Richman,

His= a(ts e zp)‘ (b)
Después de comparar las expresiones (a) y (b) tenemos:

s ©
s

Por consiguiente, la determinacién del coeficiente de traspaso del calor
se reduce a la determinacién del espesor de la pelicula del condensado o
que puede obtenerse a partir del analisis de las condiciones de su ﬂuy?.

Dicho andlisis de los casos de condensacién del vapor en una superficie
vertical y en un tubo horizontal, lo realizé por primera vez W. Nusselt
[114]. Mas adelante se muestra la deduccién de Nusselt para una pared
vertical plana (fig. 4-23). El eje x est4 situado en e} pla'qo de la pa;’ecl y
orientado hacia abajo, el eje y esta dirigido en direccion perpendicular
a la pared. La temperatura de la pared 7, se considera constante s:egu%n
la altura. La ecuacién diferencial de movimiento para un volumen unitario
del condensado en la pelicula tiene la

forma: g =y
¥ i’ azwx d |
gpi—pY tp——=0 (d) 4. | Vapor
< g =3 ¢ I ]

En esta ecuacion la fuerza de gravedad AL g
del volumen unitario del condensado 4 1 | |l
glp'—p'") se equilibra con la fuerza de Condensads B
viscosidad que actiia desde las capas vecinas |
del liquido. La fuerza de inercia ligada a Ia || 1
aceleracion de movimiento del condensado, 1
como es una magnitud pequefia, en la £ | |
solucién de Nusselt no se considera. Al B e
integrar la expresioén (d) se obtiene la corre-
lacion z
ipli==g’) Fig. 4-23. Condensacion en

Wy = —%— 32+ Cyyp + Cs. (e) E:{Icula sobre una pared verti-

7z :

x

A

|
|
|

Las constantes de integracién se determinan, partiendo de las condi-
ciones de frontera:

cuando y =0, w, = 0;
cuando y = 6, dw,/dy = 0, de donde se deduce que

C2:0 Y C‘l:g(_ﬂ;——__p)a.




Al sustituir los valores de Cy y C; en la expresién (¢) obtenemos
la ley de distribucién de las velocidades en la capa del condensado

m=gﬁ§£(w—§f} ©)

La cantidad del liquido que pasa por unidad de tiempo a través de
la seccidn x, si la anchura de la pared es igual a la unidad, se determina
con ayuda de la férmula

o ’ 9 e W P'—'P" 3.
Gﬂpgwxdy—pwxé—g 3 (8)
2 3v
de aqui,
3
3Gy
orE iyt ==L h
&' — p») L

es decir, el espesor de la pelicula aumenta con el crecimiento del gasto
del liquido en la pelicula G seglin la correlacién § ~ G/3,

La cantidad del condensado G determinada, con la correlacién (2)
se formé debido a la condensacién del vapor a lo largo de toda la parte
de la pared situada por arriba de la seccién x. Por eso la magnitud G
puede obtenerse también partiendo de la ecuaciéon de balance térmico
para un sector de longitud x, cuando el ancho de la pared es igual a
la unidad:

X
Q=S qgdx = gx = rG, (i)
0
donde Q es el flujo calorifico transmitido a la pared en el tramo de 0 a x.
En la ecuacién (i) no se considera una pequefia cantidad adicional
de calor que se transmite a la pared a costa del enfriamiento del conden-
sado por debajo de la temperatura ¢,.
Al introducir en la ecuacidn (i) el valor de G de la ecuacién @y
la magnitud g de la ecuacidn (a) obtenemos:

3v

,{([s — ;p) E_ = rgu 53, (k)
A

Esta ecuacion contiene una incégnita que es el espesor de la pelicula §.
Ya que, cuando x = 0, el espesor de la pelicula ha de ser igual a cero;
se puede buscar la solucién de (k) en forma de

0= Bx"., 0]
Al sustituir esta expresién en (k) tenemos :

Mig—1y) a" p—p”
e S — = Ba xsn_ m
B 1—n g 3y ( )

La correlacion (m) debe cumplirse para cualquier x, por consi_g}xiente,
los exponentes a la izquierda y a la derecha de x en la expresion (m)
tienen que ser iguales. Por esto tenemos:

1—n=3n6én=1/4.

Luego, la expresién (m) hallamos también la magnitud B:

L]

B[
rg(p” — p”)

De este modo definitivamente tenemos:

R e P
S || Pl 1) V2 (n)
re(p’ — p”)

Conociendo la expresion para el espesor de la pelicula, conforme a
la expresién (c) determinamos el coeficiente local de traspaso del calor

4

= e TR WS e (4-17)
d 4ty — 1) vx

El carécter de la variacion del espesor de la pelicula y el coeficiente
de traspaso del calor a lo largo de la pared vertical se exponen en la
fig. 4-24. El valor medio del coeficiente de traspaso del calor para una
pared vertical o para un tubo vertical de
altura s se determina con arreglo a la o, 0"

formula
h "y ¥ L N o
el 4 |/ Arglp’ — p7)
o =— S gdx=— || —/——— "=
h : 3 4t — 1) vh e
4 4-18 z
=0,943 ——, ( ) z
\hdt 3

donde Fig. 4-24. Variacion del coe-

ficiente de traspaso del calor
o y del espesor de la pelicula
d a lo largo de una pared verti-
cal.

4
3, ¢ . orr
ng_%;A=VE&;JQ.
v

De la ecuacién (4-18) se deduce que el coeficiente medio de traspaso
del calor disminuye al aumentar la altura /# y la diferencia de tempe-
raturas entre los dos medios Ar.

La deduccién antes citada para una pared vertical es aplicable también
a una inclinada. En este caso la tinica diferencia serd la de que en la
ccuacién de movimiento (d) entre la componente de la fuerza de gravedad
en la direccién del movimiento de la pelicula. Si ¥ es el angulo de
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inclinacién de la pared con respecto al horizonte, entonces en vez de la
aceleracion de caida libre g para la pared vertical, en todas las
correlaciones entrara la magnitud g sen ¥. Ahora la férmula de calculo
para el coeficiente de traspaso del calor adquiere la forma:

4
Oy = Byere |[sEn ¥ . (0)

Una deduccién andloga a la expuesta anteriormente, para la pared
vertical, la hizo Nusselt también para un tubo horizontal. La fér mula
obtenida por €l para el coeficiente medio de traspaso del calor se expresa asi:

g=0728—2__, (4-19)
v/ DAt

donde D es el diametro del tubo.

Debido a las premisas simplificadoras ¥ las soluciones citadas (4,18)
y (4-19) son aproximadas. Sin embargo, como demostraron las investi-
gaciones ulteriores, mas detalladas, realizadas por los autores de los tra-
bajos [13, 44, 49, 54], la teoria de Nusselt refleja correctamente las princi-
pales regularidades del proceso.

El andlisis de la influencia que ejerce el sobreenfriamiento del condensado, las
fuerzas de inercia en la pelicula y las fuerzas de friccion entre la superficie de la pelicula
y el vapor inmévil, realizado en los trabajos [44, 49], muestra que todos estos efectos
en las condiciones normales introducen un error que constituye s6lo unos cuantos por
cientos. En la fig. 4-25 se muestran los resultados del analisis [49]. Aqui en el eje de
las ordenadas estd trazada la relacién entre el coeficiente ya calculado de traspaso del
calor «, teniendo en cuenta los efectos enumerados anteriormente, y el coeficiente de
traspaso del calor segiin la teoria de Nusselt oy. Por el eje de abscisas se traza la magni-

r

et —1.)"
! 'S P
Ya que en la prictica, normalmente, k¥ > 5 y Pr > 1, de la fig. 4-25 se deduce que en
estas condiciones la correcion es insignificante y, al realizar los cilculos es posible
no tomarla en consideracion.

En los textos [13,49] se investigd la influencia que ejerce la dependencia en que
se encuentran los coeficientes de viscosidad s y de conductibilidad térmica 1 del
condensado en funcion de la temperatura. En caso general estos factores, sin duda,
influyen en la intensidad de la emisién calorifica [13]. El carcter de esta influencia
se muestra en las figs. 4-26 y 4-27 [49], en las que se ve como las magnitudes 2 yu
en la formula de Nusselt(4-17) se refieren a la temperatura media de la pelicula Imea=0,5
(7s + 1p) v a la temperatura de saturacién Iy, Tespectivamente. Ya que la temperatura
de saturacion #;, por lo general, se conoce, su eleccion como la determinante resulta
mds cémoda en los calculos pricticos. En este caso la correccion & que considera la

tud adimensional k = El nimero Pr del condensado es el pardmetro.

1) Estas premisas son siguientes: la corriente de la pelicula tiene el cardcter laminar;
las fuerzas de inercia que surgen en la pelicula, son despreciablemente pequefias en
comparacion con las fuerzas de viscosidad y las de gravedad; la transferencia de calor
por conveccion en la pelicula, asi como la conductibilidad térmica a lo largo de ésta son
pequeiias en comparacion con la conductibilidad térmica en la direccion transversal de
la pelicula; entre el condensado y el vapor no hay rozamiento; la temperatura de la super-
ficie exterior de la pelicula es igual a la temperatura del vapor saturado; la densidad y
los coeficientes de conductibilidad térmica y de viscosidad del condensado no depende
de la temperatura.
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variabilidad de los pardmetros fisicos con la temperatura, como se ve en la fig. 4-27,
se puede representar en forma del multiplicador simple.

8 1/8
o = (f"l e @-20)
a*‘f.s j‘l "up

donde los indices p y s significan que los valores de A vy 4 se eligen segin las tempera-
turas de la pared 7, y la temperatura de saturacion f,, respectivamente.

14N
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Fig. 4-25. Influencia de la transferencia por Fig. 4-26. Variacion del coeficiente de
conveccion de las fuerzas de inercia en la  traspaso del calor durante la conden-
pelicula y del rozamiento entre la pelicula y  sacion del vapor en funcién de la
el vapor, sobre la intensidad de la emision variacion de X y de u al cambiar la
calorifica en una superficie vertical (@) y en  temperatura. La magnitud oy .4 Se
un tubo horizontal (). calcula segiin la férmula (4-17) a una

temperatura determinante 7.4 = 0,5
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Fig. 4-27. Variacion del coeficiente de traspaso del calor durante la condensacion del

vapor en funcion del cambio de 4 y # con la temperatura. La magnitud oy, , se calcula
con ayuda de la férmula (4-17) a una temperatura determinante 7,.
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En su teoria Nusselt hizo también la suposicion de que la temperatura de la super-
ficie permanece invariable: 1,= const. En el texto [54] se realiz6 la investigacion de la
influencia de la variabilidad de 7, a lo largo de la superficie de condensacion. Los resul-
tados demostraron que para las superficies planas verticales e inclinadas el coeficiente
medio de traspaso del calor determinado como

]

= =
ts— 1y

(donde r;, es la temperatura media a lo largo de la superficie de la pared), no depende
por completo del cardcter de la variacion de 7, a lo largo de la superficie; por lo que
el coeficiente es el mismo que el de la solucion de Nusselt (4-18).

En el tubo horizontal la variacién de 7, a lo largo de la circunferencia del tubo,
ejerce cierta influencia en la emision calorifica. En particular, cuando f, €s una va-
riable que corresponde a la condicion g, = const (esto tiene lugar en la practica,
cuando la resistencia térmica por parte de la condensacion es considerablemente menor
que la resistencia térmica general de la transferencia de calor), la férmula para el
coeficiente medio de traspaso del calor tiene el aspecto:

A
kg = 0,693 ==, @-21)
V DAt
donde 41 = t— FP; E, es la temperatura media de la superficie por el perimetro del tubo.

Al comparar esta igualdad con la solucion de Nusselt (4-19) es posible ver que la
intensidad de la emision calorifica para un tubo horizontal, cuando gp = const, resulta
aproximadamente en 5% mas baja que cuando I, = const.

El célculo de la emisién calorifica, cuando se efectiia la condensacién
del vapor sobre un tubo horizontal, es conveniente realizarlo mediante
la férmula de Nusselt (4-19), refiriendo todas las propiedades fisicas a la
temperatura de saturacién e introduciendo la correccién (multiplicador) g, :

&=y, .6, @22)

donde dy ,es el coeficiente de traspaso del calor calculado conforme
a la formula (4-19) Y, en presencia de una temperatura deter-
minante 1,;
g esla correccion que considera la dependencia de las propiedades
fisicas con la temperatura y que se calcula segiin la ecuacidn
(4-20).

En la superficie de las placas y tubos verticales la intensidad de la
emision calorifica, segin muestran los datos experimentales, suele ser mas
alta que la calculada segin la férmula de Nusselt (4-18). Esto se explica
por el hecho de que en realidad en estas condiciones se observa el flujo
ondulatorio de la pelicula de condensado®. P. L. Kapitsa [34] demostrd
que este caricter del escurrimiento de la pelicula laminar de un liquido
es mas estable.

1 A la condicién de que gp= const, el coeficiente 0,728 en la férmula (4-19), segin
la formula (4-21), es necesario sustituirlo por 0,693.

2) En los tubos horizontales no se observa, por lo comin, el escurrimiento ondu-
latorio lo que se explica por el hecho de que la pelicula del condensado tiene pequefia
longitud.
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Cuando la corriente es ondulatoria, el espesor medio en razéon del tiempo, de la
pelicula d,,. 4 resulta algo menor que el obtenido con ayuda de la ecuacién de Nusselt
(h), siendo el mismo consumo del liquido G. Sin embargo, el aumento de la emision
calorifica se determina aqui no tanto por la disminucion del espesor medio de la peli-
cula, cuanto por el crecimiento de la conductibilidad térmica media (4/0),.qde la pelicula
ondulada. Esto estd ligado al hecho de que en los momentos, cuando el espesor real
de la pelicula & es menor que el espesor medio d;,.4. 12 conduccién del calor 1/8 crece
de modo mucho mayor que cuando ésta disminuye en los momentos en que d > dyeq-
Por eso, en promedio la magnitud (1/8),.4 aumenta. En la investigacion tedrica [34] se
examind el escurrimiento isotérmico de la pelicula del liquido por la superficie vertical
con el consumo constante. Se mostrd que en la primera aproximaciéon la configuracion
de la superficie que tiene la pelicula, al haber régimen ondulatorio es de una forma
sinusoidal que se desplaza en direccién del escurrimiento del liquido. El espesor
instantdneo de la pelicula é sobre cualquier punto fijo de la superficie de la pared
varia en el tiempo ¥ = 1/t, (7, es el periodo de paso de la onda), conforme a
la ley periodica:

0 = Opeq(l + asen 2r7),

El valor dela amplitud @ en primera aproximacién es constante e igual a 0, 46,
el espesor medio de Ia pelicula d,,.,=9,93dy, [0 sea, aproximadamente es el 7% menor
que el obtenido a base de la ecuacion de Nusselt (h) con el mismo consumo de liquido].
El cidlculo de la conduccion del calor media de la pelicula da resultado siguiente:

i A y dr i 1 y)
e e S e g - 1,38 ;
U AR Omed g1 + asen2ar  Speg Y1— g2 Ormed

De esto modo solamente a costa de la ondulacion de la superficie de la pelicula
su conduccién del calor aumenta en el 13%. En total, el aumento de la intensidad
de la emision calorifica a través de dicha pelicula, en comparacién con el cilculo de
Nusselt, se determina por la correlacion

A A 3 117 e
=== =113 =— — = 12loy,
[ med amed 0,93 CT)‘N
es decir, constituye el 21%.

Como muestran los experimentos [35, 102], en realidad el escurrimiento ondula-
torio tiene, por lo comiin, un cardcter mas cadtico y desordenado, de modo que a medida
que aumenta el consumo, las amplitudes de las ondas crecen.

La expresién de la correccion que se debe introducir en la férmula
de Nusselt que considera el desarrollo del escurrimiento ondulatorio,
seglin [49], tiene la forma:

&, = (Re,/4)"%, (4-23)

donde Re; es el niimero de Reynolds para la pelicula de condensado.

Para los valores de Re < 4, ¢, = 1, puesto que la pelicula no tiene
¢l escurrimiento ondulatorio. A medida que aumenta el consumo del
liquido en la pelicula (o el nimero Re, de la pelicula) la formacién de
las ondas crece paulatinamente y el valor de &, aumenta. Por ejemplo,
cuando Re; = 100, ¢, = 1,14; cuando Re,; = 400, ¢, = 1,20; cuando
Re, = 1600, ¢, = 1,27.
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donde Q@ es el flujo calorifico, en W;
r es el calor del cambio de fase del liquido, en J/kg;
G'" es la cantidad de vapor evacuado de la superficie libre del
liquido como resultado de su ebullicién por unidad de tiempo,
en kg/s.

Fig. 4-2. Proceso de ebullicion de un liquido.

Con el aumento de la diferencia de temperaturas entre los dos medios
(4t) el flujo calorifico Q no crece ilimitadamente. Para cierto valor de At
éste alcanza su valor maximo, pero cuando A¢ continte aumentando,
empieza a disminuir. El régimen de ebullicion, existente hasta el momento
de alcanzar el flujo calorifico maximo, se llama el de ebullicion con for-
macion de burbujas. La carga térmica maxima durante la ebullicién con
formacion de burbujas se llama primera densidad critica del flujo calorifico
y se designa por ¢.,. Para el agua, a presiéon atmosférica, la primera
densidad critica del flujo calorifico constituye g, ~ 1,2:108 W/m?; el
valor critico correspondiente de la diferencia de temperaturas (entre los
dos medios es Az, = 25 — 35°C. (Estas magnitudes se refieren a las
condiciones de ebullicién del agua en gran volumen, cuando existe movi-
miento libre. Para otras condiciones y liquidos diferentes las magnitudes
seran distintas).

Cuando los valores de At son mayores, llega el segundo régimen de
ebullicién transitorio (fig. 4-2, b). Este se caracteriza por el hecho de que,
tanto en la misma superficic de calentamiento, como en su proximidad,
las burbujas constantemente se unen entre si, formando grandes cavidades
de vapor. Debido a esto el acceso del liquido hacia la misma superficie
se dificulta paulatinamente cada vez mas. En lugares separados de la super-
ficie surgen manchas “secas* y su numero y dimensiones crecen ininte-
rrumpidamente al aumentar la temperatura de la superficie. Parece que
estos sectores se excluyen del proceso de intercambio térmico, puesto que
la evacuacion directa del calor hacia el vapor se realiza de modo mucho
menos intenso. Precisamente esto determina la brusca reduccion del flujo
calorifico y del coeficiente de traspaso del calor en la regién del régimen
transitorio de ebullicion.

Por fin, para cierta diferencia de temperaturas entre los dos medios,
toda la superficie de calefaccién se cubre por una capa continua de vapor
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que aparta el liquido de la superficie. Asi comienza el tercer régimen, el
de ebullicién pelicular (fig. 4-2, ¢). La transferencia de calor en el régimen
de ebullicién pelicular desde la superficie de calefaccién hacia el liquido
se realiza mediante el intercambio de calor por conveccién y la radiacién
a través de la pelicula de vapor. A medida que aumenta la diferencia de
temperaturas entre los dos medios, una cantidad cada vez mayor de
calor se transmite mediante radiacién. La intensidad del intercambio de
calor en el régimen de ebullicién pelicular es bastante baja. La pelicula
de vapor sufre pulsaciones; el vapor que se acumula periddicamente en
ésta, luego se desprende en forma de grandes burbujas. Al comenzar la
ebullicién pelicular, la carga térmica evacuada desde la superficie y, respec-
tivamente, la cantidad del vapor que se forma, tienen valores minimos.
El vapor minimo de la carga térmica en presencia de la ebullicién pelicular
se llama segunda densidad critica del flujo calorifico g, ,. A la presién atmos-
férica para el agua que hierve sobre las superficies metélicas, el momento
del comienzo de la ebullicion pelicular se caracteriza por la diferencia
de temperaturas entre los dos medios At =1, —t, ~ 150°C, es decir,
la temperatura de la superficie 7, constituye aproximadamente 250°C.

De este modo durante la ebullicién del liquido en la superficie de cale-
faccién, dependiendo de la diferencia de temperaturas entre los dos medios
At = t,—t,, pueden observarse tres regimenes de ebullicién diferentes.
El cuadro general del cambio que sufre la densidad del flujo calorifico ¢
evacuado hacia el liquido hirviente, cuando la diferencia de temperaturas
entre los dos medios At aumenta, se expone en coordenadas logaritmicas

2 - r —
el J ber i
'g‘ ?g i a“;'\ -
= ma \ &
Ry
2 ¥ & o
105 5 5 %‘\ @fi’
0 .§ £ "&-l’ o
& g &N 2 &
; 4 *§ Y .'/
z | P ] ¢£r2
104 /4:5‘
FE
D
2
(85 l At
;33 | !

1 2 LGBID 2 46810°2 4% 681W0°2 °C

Fig. 4-3. Dependencia entre la densidad del flujo
calorifico ¢ y la diferencia de temperaturas entre
los dos medios 4¢ durante la ebullicion del agua.

en la fig. 4-3. Este grifico se refiere al proceso de ebullicion del agua a
presion atmosférica. La dependencia entre g y A4t tiene el mismo caricter
también para otros liquidos que hierven en condiciones de movimiento
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de acuerdo con la correlacién [49, 50]:

= (‘ﬁ L)m: 0,023Re%#5P05, 4-27)
AiNEg: pi—p”

X Jo que se explica con el
crecimiento de la intensidad
del mezclado, en proceso

o turbulento, del liquido en la

pelicula. El caricter segin el

cual cambia la emision calo-
rifica a lo largo de una super-
ficie vertical de gran longitud,

se muestra en la fig. 4-29,b.

Los valores de (hdt),, con
que surge el régimen turbu-

F————— lento del flujo en la pelicula,

se determinan con la corre-

lacion
(hAt),, = 2300 s x

-3

ondulateria

Corriente laminar

=

o
-
=

|
I

Corriente |
turbulenta :

@

2 - 1;3
X(L_ﬂ ) , (4-28)

a) b) g 0—p"

Fig. 4-29. Cardcter del escurrimiento de una ectra aue 14 mashi
pelicula de condensado (@) y variacion del la ;u?ldlnu s 1? de solamegnte
coeficiente de traspaso del calor (b) a lo largo U (hAt), ope o

de una placa vertical de gran altura. Siendo h.,, de las propiedades fisicas .d'el
la corriente en la pelicula adquiere el cardcter ondensado y la aceleracion

turbulento. de la caida libre V.

En la tabla 4-5 se presentan los valores_ de (hAt)., para'_’el agua,
calculados empleando la ecuacién (4-28), si existe una aceleracion normal
de la caida libre (g = 9.81 m/s?).

Tabla 4-5
‘ — —— —
T >
At —p")
Valores de las magnitudes (hdf).. v Ag =V_i&_— para el agua
vS
149G | ps-10-3, Pa (), o m+°C i,q,-lo—s. Wi(m7i4.5c3/%)
100 1,01 44,6 ! 12,2
120 1,99 32,7 l 12,7
150 | 4,76 21,5 | 13,9
180 10,0 15,3 13,2
210 19,1 11,7 13,0
250 39,8 8.8 12,3
280 64,2 7,4 11,0
310 98,7 6,3 9.8
340 146,1 5,0 7.9

1’_I_,a correlacion (4-28) se deduce de la expresion (4-20) y corresponde al valor
de Re., = 1600.
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De igual modo es posible calcular también, con ayuda de la ecuacién
4-28), las magnitudes de (h4t),, para cualquier otro liquido.

Cuando se conoce la magnitud (hdr).,, siempre es posible decir. si surge o no
en las condiciones dadas el cardcter turbulento del flujo en la pelicula. Por ejemplo,
durante la condensacion del vapor de agua, a la presion atmosférica, sobre la super-
ficie de un tubo vertical con altura A = 2 m, siendo la diferencia de temperaturas
entre los dos medios 4r = 10°C, la magnitud (hdr),, = 20 m-°C; esta es menor que
(hdr)., = 44,6 m-°C. Por consiguiente, el flujo turbulento no tiene que surgir en la
pelicula. Sin embargo. cuando 4t = 30°C, en el tramo inferior del mismo tubo debe
surgir un régimen turbulento de corriente, puesto que ahora h4r = 60 m-°C que es
un valor superior al critico de (fidr),,.

Cuando en la superficie vertical existe un tramo con corriente del
régimen turbulento del condensado en la pelicula, ya no podemos realizar
el calculo de la emision calorifica media segin la férmula (4-26). En estas
condiciones la formula de céalculo para determinar el coeficiente medio
de traspaso del calor a lo largo de toda la superficie tiene el aspecto:

Iy 4/3
7 — 400 s 11 1 0,625 Peos| 4 |1, 4-29
E hat { i [(;; e

t)er

Esta correlacién V' es aplicable cuando hAt > (hA4f),,. Todos los para-
metros fisicos en la ecuacion (4-29) se eligen de acuerdo con la temperatura

de saturacion t,. En la fig. 4-30 se
muestra la comparacion de esta for-
mula con los datos experimentales.

= &

[ R4 2N
Reg "r'-%u'_ L Prel

/

Las ecuaciones (4-18), (4-46) y (4-29) %

b4 /Pr=2
para la superficie vertical pueden repre- : : / {Pr;,r
sentarse en forma adimensional. Ademas, o
dependiendo de cual de las magnitudes: [ i
At 0 § hay que considerar como dada, la
expresion para el nimero determinante de arfi= |
la semejanza serad diferente. ;% 1l

a) Cuando esta dada la diferencia de + 4

temperaturas entre los dos medios 4r, WO

como numero determinante de semejanza
interviene el pardmetro Z, que caracteriza
la altura reducida de la superficie:

3 2
s 10} - (At h)ep— -
Adth isd

i ’ (4-30) 04 05 081 2 4 6810 2
rulg

Fig. 4-30. Comparacion de la dependencia
donde existente entre (4-29) (linea) v los datos
experimentales referentes a la condensa-
cion de los vapores de los liquidos.
p2 . 1/3 l—agua; h—6,1m; 2—agua, &= 3,66 m;
- 2 3—agua h=29m(—3—Pr, = 1,15+ 1,19);
o (i T 4 — aire liguido, hh = 0,94 m, Pry = 1,3; 5 — dife-
g PP nilo, t = 3,66 m, Pry = 5.
U La ecuacion (4-29) se deduce de la correlacion para la emision calorifica local
(4-27). Esta deduccién la contienen, por ejemplo, los textos [30, 49, 50].
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En calidad del nimero determinante de semejanza en este caso se puede aceptar
cualquier nimero de Reynolds Re = 4gh/ru o el pardmetro adimensional &/,/A que

1
es igual a E Re/Z.

Asi pues, para la diferencia de temperaturas entre los dos medios dada, la ecuacion
de semejanza tiene la forma:

Re = fi(Z,Pr) 6 @ly/i = fiZ,Pr). (4-312)

Enunciemos las ecuaciones concretas, La formula de Nusselt (4-18) se escribird
asi: ’

Re = 3,77 Z%% & @ly/A = 0,943 Z~0:25, (4-18a)

La misma férmula, pero teniendo en cuenta la correccion para el escurrimiento
ondulatorio de la pelicula, se escribira:

Re = 3,82%% & al/l=095Z%2 (4-26a)
Cuando Re,, = 1600, de la ecuacion (4-26 a) tenemos:
Z,. =230 & (@ly/l)er = 0,173,

Para un régimen mixto de corriente de la pelicula (por arriba laminar, _por abajo
turbulenta) la correlacion de cdlculo (4-29) en forma adimensional se escribird de este

modo:
A 4/3
= 25Pr0s —1
[1 -+ 0,625 ( Z.. )]

Re
(4] (4-29a)

Re:

= Z 4/3
Hlayl 400 1 -+ 0,625Pr05 — 1 :
i 7 A

La correlacion (4-29 a) es vélida para Z > Z,. i

b) Cuando estd dada la densidad del flujo calorifico ¢, como nimero determinante
de semejanza interviene el nimero Re y como el determinado, el parimetro alg/h. La
ecuacion de semejanza tiene ahora el aspecto siguiente:

@ly/2 = f(Re, Pr). (4-31b)

Demos las expresiones concretas también para este caso: la formula de Nusselt
(4-18) toma la forma:

flgfA = 1,47TRe™ 083, (4-18b)

La misma formula, pero con la correccién para el escurrimiento ondulatorio,
tiene la forma:

alyfA = 1,38Re~028, (4-26b)
Cuando Re > Re,,, la correlacion (4-29) se puede representar en la forma

¥
Al ik = 0,173Pr%%(Re/Re,,) e

Pros + 1,6[(Re/Reg)* — 1]

Si Re > Re,, (cuando la zona de la corrien_te_turbulanta de la pelicula ocupa
la mayor parte de la superficie), partiendo de la ecuacion (4-29b) tenemos:

al/% = 0,017TRe%2Pros,

El cardcter en correspondencia con el cual varia las rr_:agnitudes GlgfA, en dependencia
de los nimeros Re y Pr que corresponden a estas ecuaciones, se muestra en la fig. 4-31.
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La linea de trazos expresa la ecuacion de Nusselt (4-18b). Las lineas continuas, siendo
Re < 1600 y Re = 1600, corresponden a las formulas (4-26b) y (4-29b). En esta
figura estdn trazados también los datos experimentales de diferentes investigaciones.
Los pardmetros fisicos en los niimeros de semejanza estdn referidos a la temperatura de
saturacion. En los experimentos la correccion que considera la variabilidad de las pro-
piedades fisicas, no supera el 10%. Esta correccion se omite aqui.

2] - ! - :
10 2 ! ' P
8 = Lo o ,/ |
. ﬁ%° |! 5
4 kmq@ %' e o’ T el ‘é'j%'g IZ‘.::

:12 i; o T4 P | I - H"%r/":.‘l 1l
2f—{n3 9 S O L S

{hl
3:; — | # B I Iﬁ . == =
% E i | IIEHE

[ f | 1 Rs&

F8W 2 4 &8 2. 4 &M 20 & sewWY 2 4 6§

Fig. 4-31. Dependencia de E!EM en funcién de Re y Pr durante la condensacion del

vapor sobre una superficie vertical segiin datos de diferentes autores.
1,2, 3,9, 10— agua; 4— acetona; 5 — benzol; 6 — etanol; 7 — amonfaco; 8 — aire liquido; I/ — dow-
therm.

Las correlaciones de célculo (4-22), (4-26) y (4-29) son justas durante
la condensacién del vapor saturado puro sobre una superficie limpia.
Por eso durante la determinacion del valor del coeficiente de traspaso
del calor, si es posible, hay que tomar en consideracion una serie de
circunstancias adicionales que influyen en la emision calorifica.

a. Influencia de recalentamiento del vapor. Si la temperatura de la pared
es inferior a la temperatura de saturacion, el proceso de condensacion
del vapor recalentado transcurre del mismo modo que la del vapor satu-
rado. Sin duda esto no significa que el vapor recalentado se satura inme-
diatamente en todo el volumen; el vapor comienza a saturarse solamente
cerca de la pared y a medida que se enfria, mientras que cuando esta
lejos de la pared, el vapor puede permanecer recalentado.

Durante la condensacién del vapor recalentado es necesario tomar
en consideracién el calor de sobrecalentamiento ¢ = i}’ —i.’, ‘’en J/kg,
y en vez del calor del cambio de fase » en la férmula de calculo, hay
que introducir el valor de r’ = r + ¢,’, donde i’ y i’ son las entalpias
del vapor recalentado y del saturado, respectivamente. Como se hizo antes
en calidad de diferencia de temperaturas se acepta At = 7, — ¥,

Puesto que r’ > r, entonces, durante la condensacién del vapor recalen-
tado la emision calorifica es algo superior que durante la condensacién
del vapor saturado. Sin embargo la diferencia usualmente es insignificante
y en los calculos practicos se le puede con frecuencia despreciar.

b. Influencia del estado de la superficie. La emisioén calorifica durante
la condensacion del vapor depende del estado de la superficie. Si la superficie
es aspera o esta cubierta con una capa de dxido, ocurre que, a conse-
cuencia de la resistencia adicional al flujo, el espesor de la pelicula aumenta
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y el coeficiente de traspaso del calor en este caso se reduge. Aqui e'je.rce
gran influencia también la resistencia térmica de la pelicula de oxido
existente sobre la superficie.

c. Influencia de los gases no condensables presentes en el vapor. Cuapdo
el vapor contiene aire u otros gases no condensables la emision calorifica
durante la condensacién se reduce en gran medida. Esto ocurre por
que en la pared fria se condensa el vapor solo y el aire se queda. Si no
hay conveccion, a medida que pasa el tiempo, el aire se ‘acumula cerca
de la pared y obstaculiza de modo considerable el movimiento del vapor
hacia la pared. 3

En realidad, partiendo de la ley de Dalton, encontramos que la presion
general de la mezcla p, se compone de las presiones .parc1a]es del vapor p,
y del aire p,, es decir, p, = p, + p.- A consecuencia de la condensacion
del vapor, p, cerca de la pared es menor que es volumen restante.
Por eso en direccién hacia la pared, p, desciende ininterrumpidamente
y cuanto mas cerca de ésta, tanto mds rapidamente, mientras que py,
al contrario, crece (fig. 4-32). Por consiguiente, cerca de la pared se
forma una zona con un elevado contenido de aire a través de la cual
las moléculas de vapor penetran sélo mediante la difusion. Como conse-
cuencia de lo dicho anteriormente ocurre la reduccién de la dl’ferencm
de temperaturas entre los dos medios, ¢, — 7,, puesto que, debido ala
disminucién de la presién parcial del vapor, cerca de la superficie de
pelicula, la temperatura de saturacién 7, siempre es mas baja que la de
saturacién a una presion p,. ‘ _

La curva experimental de variacién del coeficiente relativo detraspaso
del calor en relacién con la concentracién del aire en el vapor, segun
los datos del trabajo [20], se expone en la fig. 4-33. Alli a lo largo del

&
S
& /||||| Mavimiento del
7 vapor de agua
Al O T ]
o 4 i | 2 =T 08 a;
At | ”Ir, Pelicula de e
|4 condensado a6
e qlf o i}.}k
A Y ~
7 s u el 18
% - P rey T T O TN T
O =y 7,4 203

Fig. 4-33. Dependencia entre el coefi-
ciente relativo de traspaso del calor y
la concentracion del aire en el vapor.

Fig. 4-32. Caricter de las va-
riaciones de las presiones parcia-
les del vapor y del aire, asi como
de las temperaturas del vapor.
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eje de abscisas estd trazado el valor de la concentracién en masa del
aire en el vapor x = m,/m,%, y a lo largo del eje de ordenadas, la
relacién de o,/x, donde m, es la masa del aire, en kg; m, es la masa
del vapor, en kg, que se contienen en unidad de volumen de la mezcla.
El coeficiente de traspaso del calor «, esta referido a la diferencia de
temperaturas 7, — ¢,, donde #, es la temperatura de la mezcla del vapor
con el aire que se halla lejos de la superficie, en °C. Los ensayos se reali-
zaron en tubos horizontales. Como muestra la figura, si el vapor contiene
incluso el 19 de aire su coeficiente de traspaso del calor se reduce en
el 60%. Durante el trabajo de los condensadores industriales el aire se
aspira ininterrumpidamente, aunque aqui debido al buen mezclado la
presencia del aire influye menos.

d. Influencia de la velocidad y la direccion del flujo del vapor. Las
dependencias anteriormente aducidas son validas para el vapor inmdvil
o cuando la velocidad de su flujo es pequefia. Si las velocidades son consi-
derables, el flujo del vapor ejerce una accién dinimica sobre la pelicula
de condensacién. Cuando el movimiento del vapor coincide con la direccién
del escurrimiento de la pelicula, el flujo del vapor acelera el movimiento
del condensado en la pelicula, su espesor disminuye y el coeficiente de
traspaso del calor aumenta. Durante el movimiento del vapor de abajo
hacia arriba, es decir, en la direccién opuesta, el escurrimiento de la pelicula
se frena, su espesor aumenta y el coeficiente de traspaso del calor disminuye.
Sin embargo este fenémeno tiene lugar hasta que la presion dindmica
del vapor no supera la fuerza de gravedad. Después de superar la fuerza
de gravedad la pelicula de vapor es arrastrada hacia arriba y en parte se
aparta de la superficie. En este caso con el aumento de la velocidad del
vapor el coeficiente de traspaso del calor crece de nuevo.

e. Influencia de la composicion que tiene la superficie de calefaccion.
Al disefiar los dispositivos de condensacion es necesario prestar gran
atencion a la composicién correcta de la superficie de calefaccién. La
emision calorifica en los tubos horizontales tiene mayor intensidad que en
los verticales, puesto que en primer caso el espesor de la pelicula del conden-
sado es menor. No obstante, esto es vélido solamente para un tubo o
para la hilera superior en un haz. En los haces de hileras multiples
el condensado de las hileras superiores cae sobre las inferiores, precisamente
por eso en estas ultimas la pelicula resulta mas gruesa. Sin embargo en
las condiciones reales el condensado escurre en forma de gotas aisladas
o de chorros, lo que provoca simultineamente considerables perturba- .
ciones e incluso la turbulencia de la pelicula. Ademas, durante la condensa-
cion del vapor sobre un haz de hileras multiples es necesario tomar en
consideracién la influencia de la velocidad de movimiento del vapor que
llega, pues en los espacios entre los tubos ésta puede cambiar el caracter
del escurrimiento del condensado.

Para los tubos verticales el coeficiente de traspaso del calor disminuye
en su parte de abajo a consecuencia del engrosamiento de la pelicula.
En este caso es posible aumentar el valor medio de la emisién calorifica,
colocando, segun la altura del tubo, casquetes para derivar el condensado
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(fig. 4-34). La ubicacién de dichos casquetes a cada 10 cm en el tubo,
que tiene altura s = 3m, aumenta el valor medio del coeficiente de
traspaso del calor de 2 a 3 veces.
| ‘ Un aumento aun mayor de la emision calorifica se
h ity obtiene cuando el vapor se suministra en forma de
| chorros finos que se¢ mueven a gran velocidad. Tales
/il l\ chorros al chocar contra la pared, destruyen la pelicula
flﬂ | y pulverizan el condensado. Como muestran los datos
’ 1) experimentales [78] la resistencia térmica de la emision
| U gal_oriﬁca‘en este caso disminuye de 3 a 10 veces. Lo
l) U Gltimo, sin duda, en gran medida depende del diametro
‘ de los chorros, su cantidad, la direccién y la velocidad del
|) escurrimiento. Existen también otros medios para intensificar
la emisién calorifica. Sin embargo el estudio de este
‘ |) problema en la mayoria de los casos esta privado del
,/y - \\ urgente, puesto que durante la condensacién del vapor la
: emisién calorifica ya es bastante alta. Por eso, al disefiar
i l |y los condensadores, es necesario dedicar gran atencién a las
medidas profilicticas para evitar la reduccién de la emision
{ calorifica que puede surgir, por ejemplo, a consecuencia de
‘ lj la presencia de aire, la derivacion incorrecta del condensado
y el suministro inadecuado del vapor en el aparato, la
sedimentacién de sales, aceite y otras suciedades sobre la
Y ” | superficie. Precisamente estas circunstancias pueden causar
] ] el trabajo insatisfactorio de los condensadores.
|

il
ul

3. Emisién calorifica durante la condensacién del vapor en los tubos.
Si a un tubo con superficie enfriada se le suministra vapor, entonces, a
medida que este pasa por el tubo, se condensa paulatinamente y en las
paredes se forma una pelicula del condensado. En este caso el gasto del
vapor G'' y su velocidad w'’ decrecen a lo largo del tubo y el consumo
del condensado G’ aumenta. La particularidad principal del proceso de
condensacién en los tubos consiste en la interaccion dinamica entre el flujo
de vapor y la pelicula. Sobre la pelicula del condensado actiia también
la fuerza de gravedad. En resumen, dependiendo de la orientacion del tubo
en el espacio y de la velocidad del vapor, el caracter de movimiento
del condensado puede ser diferente.

En los tubos verticales durante el movimiento del vapor de arriba
abajo, las fuerzas de gravedad y de accién dinamica del flujo de vapor
coinciden en direccién y la pelicula del condensado escurre hacia abajo.
En los tubos cortos, cuando la velocidad del flujo del vapor es pequeia,
el escurrimiento de la pelicula se determina en lo fundamental por la
fuerza de gravedad de modo anélogo al caso de condensacién del vapor

1\ Fig. 4-34. Esquema de ubicacién de los casquetes sobre los tubos verti-
L, cales para derivar el condensado.
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inmévil sobre la pared vertical. La intensidad de la emisid ifi
tamblfer}'resulta 'la misma [31]. Cuando la velocidad del va;:o?)l; ﬂﬁfg
la emision calorifica crece. Esto se explica por la disminucién del es esm’-
de la pelicula c_le condensado la que, bajo la accién del flujo de vs or,
escurre mé.s rapidamente. En los tubos largos, al haber grandes velocid'fdcs,
en el movimiento del vapor, el cuadro del proceso se complica. En estas
SODdICIOI:IES se observa una separacién parcial del liquido desde la superficie
e la pelicula y la formacn:’m de la mezcla de vapor y liquido en el niicle:
del flujo. Al ocurrir esto la influencia de la fuerza de gravedad se pie do
paulatinamente y las regularidades del proceso dejan de depe dp rd‘3
la orientacién del tubo en el espacio. a4 e

En los tubos horizontales, cuando las velocidades del flujo de vapo
no son muy grandes, la accion mutua entre las fuerzas de gravedag :
lag de fnccgon del vapor contra la pelicula genera otro cuadro de escu 4
miento. Bajo la accion de la fuerza de gravedad la pelicula del condensarél-
escurre por la superficie interior del tubo hacia abajo. Aqui el condensado
se acumula y forma un arroyo. A este movimiento se le superpone e{:)l
del condensado en direcciéon longitudinal debido a la accién del fluj
del vapor. En resumen, la intensidad de la emisién calorifica resulta vari b:'lo
por ]a' c1rc'unferencia del tubo, pues en la parte superior es mas :-.1It:~,1“Jl .
en la 1nfer101:. A causa de la inundacién de la parte inferior de la seccq:sle
del tgbo horizontal con el condensado, la intensidad media de la emis;én
f:alorlﬁca,'cual}do hay pequefias velocidades del vapor, ésta puede s ;
incluso més baja que la existente durante la condensacién del va cr:r inmo e'li
en el exterior de un tubo horizontal del mismo didmetro [48]p 0 |

Durantg la condensacién en los tubos se diferencian los regimenes d
condensacion fotal y parcial del vapor. En el primer caso todo el va 4
que 'llega al tubo, se condensa por completo y del tubo sale un {lij e
continuo del condensado. Cuando la condensacién es parcial, del tlgo
se obtiene una mezcla de vapor y liquido. i e

3 lPu;:sto que e_l consumo total del vapor y del condensado G a lo largo
el tubo no varia, la ecuacion del balance material para cualquier seccid
transversal del tubo tiene la forma: o4

G" 4+ G' = G = const.

]’_2’1 relacién entre el consumo del vapor G que pasa a través de una
seccion dada del tubo, y el consumo total G se llama contenido de vapor

del gasto en masa del flujo bifasi i0
jo bifésico en la secc i i
- i Y i6n dada y se admite desig-

% = G//G.

) ]De este 'modo, si a la entrada del tubo llega el vapor saturado, entonces
nl a seccion de entrada el contenido de vapor del gasto en mas’a es igual
.;tonat uq&dacdi (x; = 1). Cuando en el tubo se suministra vapor hiimedo, el
- zni)er vagl%r del gasto en masa a la entrada es menor que la uni&ad
Xy . A medida que se mueve el flujo en el tubo, a i
: 4 , @ consecuen
la condensacién el contenido de vapor disminuye. Cuando tieneciig(:if'
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una condensacién total del vapor en la seccién de salida x, = 0 y cuando
ésta es parcial, x; > 0.

La ecuacién de balance térmico para un elemento del tubo de longitud d/
tiene la forma siguiente:

gnDdl = rdG,

donde g es la densidad del flujo calorifico en la seccién dada del tubo;
D es el diametro interior del tubo.
Si esta ecuacion se integra por la longitud desde O hasta /, obtenemos
Ja ecuacién de balance térmico de todo el tubo:

g DI = rG(x; — Xa),

donde ¢ es la densidad media del flujo calorifico de acuerdo con
la longitud del tubo;
¥,y X, son los contenidos de vapor del gasto en masa del flujo
a la entrada y la salida.

De la tltima ecuacion se ve que el gasto sumario en masa del vapor
y del condensado G, que pasa a través del tubo, estd univocamente
ligado con la carga térmica, las dimensiones del tubo y los valores del
contenido de vapor del gasto en masa del flujo a la entrada y la salida
del canal. Ademds, cuanto mas alta es la carga térmica g y cuanto mas
largo es el tubo, tanto mayores seran el gasto y la velocidad del flujo
en el tubo.

En estas condiciones el escurrimiento de la pelicula de condensado se de-
termina en lo fundamental por la accién dinamica realizada por el flujo
de vapor, de modo que en la mayor parte de la longitud (a excepeion
del tramo inicial) el régimen de movimiento del condensado en la pelicula
tiene un caracter turbulento. La intensa separacién del liquido desde
la pelicula hacia el flujo que tiene lugar en este caso, y la transferencia
inversa de las gotas de liquido desde el nucleo del flujo hacia la pelicula,
contribuyen al proceso del mezclado turbulento del condensado en el
interior de la pelicula. El clculo de la emisién calorifica en estas condi-
ciones es necesario llevarlo a cabo segtin la férmula obtenida por los autores
[6] como resultado del analisis teérico basado sobre la analogia de
Reynolds:

o= Oty F{p‘/pm * (4'32)

donde «, es el coeficiente de traspaso del calor calculado segin la férmula
(3-38) cuando hay movimiento turbulento del liquido (conden-
sado) en el tubo con gasto G
p,, es la densidad media de la mezcla del vapor con el liquido en
la seccién dada del tubo.

La correlacion (4-32) determina la intensidad local de la emisién calo-
rifica para la seccién dada del canal. Al final del tramo de condensacion
la densidad media de la mezcla del vapor con el liquido p,, = ply a— dy
Cuando esta dado el contenido de vapor del gasto en masa x, la relacién

entre las densidades del liquido
el y la mezcla de vapor y a
en la ecuacion (4-32), se puede expresar mediante la llzutirmyu]alg:]'wl o
AN p=p"
e R R B
= i P X. (4-33)

El coeficiente medio de tras
t paso del calor por tod i
tubo se determina mediante la correlacién: d Sl L

A=l [V(L . P

%o 2 Pm )1 ik V lﬂ,p;)!]’ (29

donde las magnitudes p’ ¥ i

I p'/p,, calculadas segiin la ecuacion (4-33

respectivamente a las secciones de entrada y de salida del( '[ubg.Se ol
L ﬁLa z?srglparacmn de (4-34) con los datos experimentales se expone en
ot g. _.’Los ensayos se realizaron [6] con tubos de 2,5 m de longitud
sac’?&; plremfm de 12-10° hasta 90- 105 Pa, tanto cuando hay la conden-
1 otal del vapor (x; = I, x, = 0), como cuando tienen lugar los

regimenes de condensacion parcial (x;= 1, x, =
e a ( ial (x,= S = 0.2 =05y, = S
= 0,6, x; = 0). Ademas, se realizaron experimentos con uns‘:ub:) dcol’g m
4 R .
' A
9
2} A
15 %
I /
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] I‘
. 'f L,
3 % =
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Fig. 4-35. D ia K = i6
P tubo;pendemla K = f(Re) durante la condensacion del vapor de agua dentro

I —d=16 % 1,6 mm; 2—d = -
- 16 < IR =A% d=20%1,Smm; 3—d=13 X 5,5mm; I—3—I1=25mm; 4—d=

17




de longitud a presiones de 60+ 105 y 90+ 10° Pa en un régimen de conden-
sacion total. Las cargas térmicas medias g cambiaban desde 1,6- 10° hasta
1,6+ 10® W/m®.

Los datos experimentales de la fig. 4-35 estan presentados en forma
de siguiente dependencia:

Nu P03
0,5 V@ Tppn + V@' [P |

K= = f(Re),
donde Nu = @D/ es el nimero de Nusselt y

Re es el nimero de Reynolds calculado segin el flujo
del condensado, cuando el consumo total es G.

Todos los pardmetros fisicos que entran en los ntimeros de semejanza,
estan referidos a la temperatura de saturacion. Para una mayor claridad
en la representacién de los puntos experimentales, en el grafico I a lo
largo del eje de ordenadas estd trazada la magnitud K y en el grafico 17,
Ja magnitud 2K, etc. La tangente del angulo de inclinacién de los graficos
I—1V es igual a 0,8. De aqui se deduce que el coeficiente de traspaso
del calor es proporcional a la magnitud Re®*®.

A la dependencia (4-34) la comprueban también los datos experimen-
tales de otros investigadores.

Siendo los flujos térmicos mas bajos, cuando sobre el caracter del
movimiento de la pelicula del condensado ejerce la influencia también
la fuerza de gravedad; las regularidades de la emision calorifica para los
tubos verticales y horizontales tienen un cardcter mas complicado. Tales
investigaciones estan descritas, en particular, en los trabajos [12, 31].

4. Emision calorifica durante la condensacién de vapor en goticulas.
Si el condensado no moja la superficie de enfriamiento, entonces la conden-
sacién de vapor adquiere el caracter de goticulas. Sobre la superficie se
forman y crecen gotas separadas del condensado. La filmacién acelerada
muestra que el crecimiento de las gotas que surgen, en el periodo inicial
va a una velocidad muy alta. Luego, a medida que aumenta la dimension
de las gotas, la velocidad de su crecimiento se reduce paulatinamente.
A la par con esto se observa un proceso de la union mutua de las gotas
que transcurre ininterrumpidamente. En resumen, cuando ciertas gotas
separadas alcanzan la dimensién de uno o varios milimetros aproxima-
damente, se resbalan desde la superficie debido a la accién de la fuerza de
gravedad. La densidad total de las gotas sobre la superficie de condensacion
aumenta a medida que crece la diferencia de temperaturas entre los dos
medios At = t,—t,. Las observaciones muestran que para At pequenas,
las goticulas del condensado nacen en lo fundamental sobre cavidades
microscépicas de diferente género y otros elementos de caracter heterogéneo
de la superficie (en primer lugar en aquellos, para los cuales las condiciones
locales de humectacién y trabajo de adhesién tienen un valor elevado).
Al aumentar Az, sobre la superficie de condensacion puede surgir, ademas,
una inestable pelicula de liquido muy fina (cerca de 1py menos). Esta
pelicula se rompe ininterrumpidamente, concentrandose en nuevas goti-
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Cl;llaS para luego otra vez, restablecerse de nuevo. A la par con esto el
numero de gotas sobre la superficie aumenta bruscamente T
La dependencia existente entre el coeficiente de traspa;;o del calor
durante la condensacién del vapor de agua en goticulas, y la diferen i
de temperaturas entre los dos medios A se expone en 1«::1 fig. 4-36 E:::

W/m?2.°g)
2= I
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Fig. 4-36, Emisién calorifica d i
Sndiadi de Ly a urante la condensacion en goticulas del vapor de agua,

gréfica se obtuvo [30] como resultado de analizar y generalizar los dat
experimentales. Es necesario prestar atencién al hecho de que Ir?s cgegs
cientes de traspaso del calor, cuando hay la condensacién en oticulas-
tienen valores muy altos. Las dependencias aducidas en la fig 4-3g6 den
recomendarse para el uso en los calculos practicos. . i
Durante la condensacién del vapor en goticulas, sobre la superficie d
un haz Qe tubos horizontales, la caida de las gotas de un tLI:bo sobrc
otro, segiin ‘muestran los datos experimentales, conduce a cierto descen 3
de la intensidad de la emisién calorifica. Sin embargo, este descenso f)o
lo comiin, no supera del 10 al 159;. Los ensayos mu’estran también o
a causg'dc la intensidad muy alta la emisién calorifica durante dicha cque
densacion es muy sensible a las mezclas, incluso infimas, de gases no condgz:

sables (como el aire), en el va
: 5 or. Este problem ido i i
todavia de modo suficiente. 4 £ ine b dpgiieds

Ejemplo 4-5. Determinar el coeficiente d

| 1 e traspaso del calor -

ziri-:é:iqédel tvm:u'.:-r de agua, a presion atmosférica, sobre la superficie ded:;a&tgo]ioi?zidetgl
1ametro D = 16 mm, si la temperatura de la superficie del tubo es I, = 80°C 3

De la ecuacié -22) E=6 i % i
cion (4.19); cion (4-22) a=dy, ;€. La magnitud &y, ; la determinamos segiin la ecua-

— A
Iy,s =0728 —=
\/ DAt
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Para la temperatura de saturacién t, = 100°C de la tabla 4-5 tenemos A, = 12,2 -10%
W/(m?4 - °C¥4), entonces

12,2- 108
oy, s = 0,728 = 11 800 W/(m* - °C).

W¥16-10-3(100 — 80)

La correccion ¢, se determina con ayuda de la tabla 4-4: & = 0,967. Como resul-
tado tenemos: & = 11 800 0,967 = 11 400 W/(m?*- °C).

Ejemplo 4-6. Para las condiciones del ejemplo anterior determinar el flujo calo-
rifico Q y la cantidad del condensado que se forma sobre la superficie del tubo cuya
longitud es / = 1 m:

Q = aF(1; — t,), donde F es el drea de la superficie del intercambio de calor:
F — 7Dl = 3,14-16:107%-1 = 5,02:10*m?®.
Cuando g = 100°C, r = 2,26-100 J/kg; u; = 2,82-10~*Pa-s.
0 = 11 400-5,02-10~2(100 — 80) = 11 450 W.
La cantidad del condensado que se forma, la hallamos por la formula (i):

Q 11 450

Gl
r 2,26- 108

= 5,08-10* kg/s.

Ejemplo 4-7. Para las condiciones del ejemplo 4-5 determinar el coeficiente de tras-
paso del calor, si el tubo estd situado verticalmente y tiene alturas de: a) A= 1 m;
b) h =3 m.

De la tabla 4-5 obtenemos la magnitud (hdt),, a la presion atmosférica, (hdt)., =
= 44,6 m-°C.

a) h=1m. La magnitud Ahds = 1(100 — 80) = 20 m-°C; hdr < (hdi),,. Por
consiguiente la corriente de la pelicula tiene cardcter laminar y ondulatorio, por eso
el calculo lo realizamos segan la férmula (4-26). El coeficiente de traspaso del calor
@y,s Sedetermina en razén de la formula (4-18)

- Ay, s 12,2-10%
a.'\'.s = 0,943 T —
v hAt v/1-20

= 5,6+ 10° W/(m*- °C).

La correccion ¢ se toma de la tabla 4-4, 5 = 0,967.

Primero calculamos el coeficiente de traspaso del calor o, tomando en consideracion
gy =15

%= Gy, & = 5,6-10%-0,967 = 5,42 -10° W/(m*-°C).

Luego determinamos la correccion debida a la corriente ondulatoria &, Para esto
con ayuda de la formula (4-25) calculamos el valor del niimero Re:

x'hA 5,42-10%-20-
L &' hdt g 0-1

= 682.
ritg 2,26- 108 2,82 10~%

Segun la formula (4-23) encontramos &,:
g, = (Re/4)%" = (682/4)°" = 1,23,
El coeficiente buscado de traspaso del calor es:

% =0'e, = 542-10°.1,23 = 6,68 - 10° W/(m -°C).
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b) Si h =3 m, la magnitud hdt = 3:20 = 60 m-°C: hd i
. 2 'y . 4 b oW r > hAr . P i
guiente, la corriente de la pelicula tiene cardcter mixto: es ’laminar (y Or)larl.llatoti'li-oc::l] sila
parte superior y turbulento, en la parte inferior. El caleulo lo realizamos conforme a
la formula (4-29). Cuando 7, = 100°C, Pry = 1,75 (véase la tabla A-4);

= (7 43
=400 by o opspodf At I
hAt (hdr),
2,26-108-2,82- 10-4 43
=400 1+ 0,625-1,750% 9 - 1 =
60 44,6

= 5,92 10° W/(m*-°C).




CAPITULO 5

RADIACION TERMICA

5-1. Leyes de la radiacion calorifica

Como ya es conocido, los portadores de la energia de radiacion son
las oscilaciones electromagnéticas, cuyas longitudes de ondas pueden variar
desde pequeiias fracciones de micra hasta muchos kilometros. Dependiendo
de la gama de longitudes de ondas, tales radiaciones se conocen con dife-
rentes nombres: rayos X (de Roentgen), ultravioletas, luminosas, infra-
rrojas y ondas radioeléctricas. Su clasificacién aproximada es la siguien-
te [18]:

Longitud de onda Tipo de radiacon

005-10%x . . . . « . . . Rayos cosmicos
OS5I . . . . Radiacion

10— 205203 & < 5 & . s Rayos X

200102 —04p . . . . .. Rayos ultravioletas

(37 o e A S Rayos visuales :
08 —08mm. . . . ... Rayos térmicos (infrarrojos)
02mm—Xkm : : « « o Ondas radioeléctricas

Esta subdivisién se formé histéricamente, pues en realidad no existe
un limite definido en la separacién de las longitudes de ondas.

Desde el punto de vista de la teorfa cuantica el flujo de la energia
radiante es el flujo de ciertas particulas — fotones — cuya energia es igual
a hv, donde h = 6,62 - 1073 J - s es la constante de Planck y », la frecuen-
cia de oscilaciones del campo electromagnético equivalente. Recordemos
que la longitud de onda 4 estd ligada a la frecuencia de la oscilacion v
mediante la correlacion Av = ¢, donde ¢ es la velocidad de propagacién
de las oscilaciones (en el vacio ¢ = 3- 108 m/s). _

A nosotros nos interesan en sumo grado aquellos rayos, cuyo surgi-
miento es determinado solamente por la temperatura y las propiedades
opticas del cuerpo radiante. Tales propiedades las poseen los rayos lumi-
nosos e infrarrojos, es decir, aquellos cuya longitud de onda es aproxi-
madamente de 0,5 a 800 u. Precisamente estos rayos se Illaman térmicos
y el proceso de su propagacion, la radiacidn térmica.
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La naturaleza de las radiaciones térmicas y luminosas es la misma.
La diferencia entre ellas reside solamente en la longitud de la onda; los
rayos luminosos tienen una longitud de onda de 0,4 a 0,8, mientras que
los rayos térmicos, de 0,8 a 800 . Pero las leyes de propagacién, reflexién
y refraccién establecidas para los luminosos son validas también para
los térmicos. Por lo tanto, para tener una mejor idea de cualesquier
fenémenos complicados de la radiacién caldrica, siempre es correcto
establecer una analogia con la radiacién luminosa que es mas conocida
y accesible a la observacion directa.

La radiacién térmica es propia de todos los cuerpos y cada uno de
ellos irradia energia al espacio circundante. Al caer sobre otros Cuerpos
una parte de esta energia se absorbe, la otra se refleja y la tercera pasa
a través del cuerpo. Aquella parte de la energia radiante que es absorbida
por el cuerpo, se transforma de nuevo en energia térmica. La parte de
la energia que se refleja, incide sobre otros cuerpos (circundantes) y es
absorbida por éstos. Lo mismo ocurre con aquella parte de la energia
que pasa a través del cuerpo. De este modo, después de una serie de absor-
ciones, la energia de emision (radiante) se distribuye por completo entre
los cuerpos circundantes. Por consiguiente, cada cuerpo no sélo irradia
ininterrumpidamente, sino absorbe también sin cesar la energia radiante.

Como resultado de estos fendmenos, ligados a la doble transformacién
mutua (térmica — radiante — térmica), se realiza el proceso de inter-
cambio de calor por radiacién. La cantidad de calor entregado o recibido
se determina por la diferencia entre las cantidades de energia radiante
emitida y absorbida por el cuerpo. Dicha diferencia es distinta de cero,
si la temperatura de los cuerpos, que participan en el intercambio de
energia radiante, es diferente.

Cuando la temperatura de estos cuerpos es igual, todo el sistema se
encuentra en el asi llamado equilibrio térmico mévil o termodinidmico.
En este caso todos los cuerpos del sistema también emiten y absorben,
solamente para cada uno de éstos la llegada de la energia radiante es igual
a su gasto.

Tipos de flujos de energia radiante. La irradiacién total que pasa a través
de una superficie arbitraria F por unidad de tiempo se llama flujo de
radiacién (radiante) Q, W. El flujo radiante emitido por la unidad de
superficie en todas las direcciones del espacio semiesférico se llama densidad
de flujo radiante E, W[m?:

E = dQ/dF.

El flujo de radiacién y su densidad contienen rayos con diferentes
longitudes de ondas, por lo que estas caracteristicas de la irradiacion
se llaman también integrales. La irradiacion que corresponde a un estrecho

intervalo de variacién de las longitudes de ondas desde A hasta 1 + di,
se llama radiaciéon monocromdtica,
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Supongamos que de toda la cantidad de energia Q, que cae sobre un
cuerpo, una parte Q, se absorbe, otra parte Qp se refleja y otra mas Q,
pasa a través del cuerpo (fig. 5-1), de modo que:

E?/W/
DI

Fig. 5-1. Esquema de distri-
bucion de la energia ra-

Q4+ Or+ Op= 0o

Al dividir ambos miembros de esta igualdad
por Q, obtenemos:

0,4/00 + QOr/Qo + Qp/Qp =1 (@)
o

A+ R+ D=0.

El primer término de la igualdad (a) caracte-
riza la capacidad de absorciéon A; el segundo,

el poder reflector R y el tercero, la capacidad
de transmision del cuerpo D. Todas estas mag-

diante incidente. nitudes tienen la dimensién cero y varian so-

lamente en el intervalo de 0 hasta 1.

Si A =1, entonces R =0 y D = 0; esto significa que la energia de
radiacion incidente la absorbe integramente el cuerpo. Tales cuerpos se
llaman negros (radiadores integrales).

Si R=1, entonces 4 =0 y D = 0; esto significa que la energia de
radiacion incidente se refleja completamente. En este caso, si la reflexién
es regular ¥, los cuerpos se llaman especulares; pero si la reflexién es
difusa, se llaman blancos.

Si D = 1, entonces 4 = 0 y R = 0; esto significa que toda la energia
de radiacion incidente pasa por completo a través del cuerpo. Tales cuerpos
se llaman transparentes o diatérmanos (diatérmicos).

En la naturaleza no hay cuerpos que sean absolutamente negros, blancos
O transparentes; estos conceptos son convencionales al aplicarlos a los
cuerpos reales. Los valores de 4, R y D dependen de la naturaleza del
cuerpo, de su temperatura y del espectro de la radiacién incidente. Por
ejemplo, el aire para los rayos térmicos es transparente, pero cuando
contiene vapor de agua o anhidrido carbénico, se convierte en semitrans-
parente.

Los cuerpos sélidos y algunos liquidos (por ejemplo, el agua, los
alcoholes) son practicamente opacos (atérmanos) para los rayos térmicos,
es decir, D = 0, en este caso

A+ R=1. (b)

De la igualdad (b) se deduce que si el cuerpo refleja bien la energia
de radiacién, entonces la absorbe mal y, viceversa.

Al mismo tiempo existen los cuerpos que son transparentes solamente
para determinadas longitudes de ondas. Asi, por ejemplo, el cuarzo es opaco
para los rayos térmicos (A > 4 u) y es transparente para los rayos lumi-
nosos y ultravioleta. La sal gama, al contrario, es transparente para los

1 Se llama regular a la reflexion que cumple las leyes de la optica geométrica.
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rayos térmicos y opaca para los rayos ultravioleta. El vidrio de la ventana
es transparente solo para los rayos luminosos y para los ultravioleta
es casi opaco.

Lo mismo se aplica a los conceptos de absorcion y reflexién. Una super-
ficie_de color blanco sélo refleja bien los rayos luminosos. En la vida
cotidiana se aprovecha mucho esta propiedad: trajes blancos en el verano,
pintura blanca en los vagones frigorificos, cisternas y otras construcciones
para los que es indeseable la insolacion. Pero, tanto el tejido, como la pintura
blancos absorben igualmente bien los rayos térmicos invisibles, igual que lo
hacen los materiales de color negro. Para la absorcion y reflexion de los
rayos térmicos tiene mayor importancia no el color, sino el estado de la
superficie. Independientemente del color, el poder reflector de las superficies
lisas y pulidas es muchas veces superior que el de las rugosas. Para
aumentar la capacidad de absorcion de los cuerpos su superficie se cubre
con pintura oscura rugosa. Para dicha pintura se usa, por lo comun, el
negro de petréleo. Pero incluso esta pintura sélo absorbe del 90 al 967
de la energia de radiacién incidente, es decir, todavia no es un cuerpo
negro. Un cuerpo semejante no existe en la naturaleza, pero se le puede
crear artificialmente. La propiedad del cuerpo negro la posee el orificio
en una pared de un cuerpo de cavidad. Para este orifico 4 = 1, ya que
se puede considerar que la energia del rayo que entra en €l, se absorbe
en su totalidad dentro del espacio interior del cuerpo de cavidad (fig. 5-2).
En adelante todas las magnitudes que se refieran al cuerpo negro, las
marcaremos con el indice 0.

Si en un cuerpo no incide desde el exterior ninglin rayo, en este caso
de unidad de superficie del cuerpo se extrae el flujo de energia radiante
E,, W/m2. Este flujo se determina totalmente por la temperatura y las
propiedades fisicas del cuerpo. Es la autorradiacion del cuerpo. Sin embargo,
normalmente los otros cuerpos proyectan sobre el cuerpo examinado la
energia de radiacién en cantidad E,, esta es la radiacidn incidente. Una

N\\N
[.m

A E

7 =
Z
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Fig. 5-2. Direccion de pro- Fig. 5-3. Gréfico para de-
pagacion de un rayo dentro terminar los tipos de radia-
de un cuerpo de cavidad. cion caldrica.

parte de la radiacién incidente, en cantidad A4,E,, la que absorbe el cuerpo,
es la radiacion absorbida: la cantidad restante (1 — 4;) E, se refleja;
es la radiacién reflejada (fig. 5-3). La autorradiacion del cuerpo sumada
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a la radiacién reflejada se le llama radiacion efectiva del cuerpo, E,; =
= E; + (1 — 4,) E,. Esta es la radiacién real del cuerpo que sentimos
o medimos con aparatos. Su cantidad es mayor que la autorradiacién
del cuerpo en la magnitud (1 — 4,) E,.

La radiacién efectiva E,; depende de las propiedades fisicas y de la
temperatura, no sélo del cuerpo radiante dado, sino también de los otros
cuerpos situados en su derredor, y de la forma, dimensiones y disposicién
relativa de los cuerpos en el espacio. Puesto que la radiacién incidente E,
se determina de acuerdo con la temperatura y las propiedades de los
cuerpos circundantes, resulta que las cualidades fisicas de la autorradiacién
y las de la radiacion reflejada no son iguales, sus espectros son diferentes.
Sin embargo para los cilculos térmicos, si se examina sélo la parte ener-
gética del proceso, esta diferencia frecuentemente carece de importancia.

La radiacién resultante E,., rtepresenta la diferencia entre la autorra-
diacién del cuerpo y aquella parte de la radiacién incidente exterior E,
que absorbe el cuerpo dado, siendo esta parte igual a 4,E,. De este modo:

‘Eres = E,— A1E2'

La magnitud E,., determina el flujo de energia que el cuerpo dado
transmite a los cuerpos situados en su derredor durante el proceso del
intercambio de calor por radiacién. Si la magnitud E,. resulta negativa
(Eres < 0), significa que el cuerpo, a consecuencia del intercambio de
calor por radiacién, recibe energia.

Ahora examinemos las principales leyes de la radiacién calorifica.

Ley de Planck. La autorradiacién E, es la cantidad de energia emitida
por la unidad de superficie de un cuerpo en una unidad de tiempo para
todas las longitudes de ondas desde 4 = 0 hasta A — oo. Sin embargo,
para un detallado estudio del fendmeno tiene importancia conocer también
la ley de distribucién de la energia de emisién segin las longitudes de
ondas para temperaturas diferentes E, — f(4, T). La magnitud E; repre-
senta la relacién entre la densidad del flujo radiante emitido en el intervalo
de las longitudes de ondas desde A hasta A -+ dA, y el intervalo de las
longitudes de ondas considerado:

E, = dE/dA (©)

y se llama densidad espectral del flujo radiante.

M. Planck logré establecer tedricamente la ley de variacién de la
densidad espectral del flujo radiante en funcién de la longitud de onda
y de la temperatura para los cuerpos negros:

Ey;, = —_—eczflf A (>-1)
donde A es la longitud de onda, en m;
& es la temperatura absoluta del cuerpo, en K:

€, ¥ ¢, son las constantes de radiacién que son respectivamente
iguales a 3,74: 107 W- m? y 1,44+ 1072 m- K.
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En la fig. 5-4 se representa en forma gréfica la ley de .Planck-. E‘:in la
figura se ve que cuando 4 — 0, la dens@ad del flujo radiante tiende a
cero. Al aumentar 4, crece E,; y para cierto valor de Amix zlllcanza tsu
maximo; luego decrece y para 2 — co de nuevo tiende a cero. A aumercll ar
la temperatura, el méaximo de la densidad del f?l'x_]o radiante se des-
plaza en direccién de las ondas mas cortas. La relacion entre la tempera-

tura T y Amsx 1a establece la ley de
Wien:
A e —109¢1 ()3,

d Epp” m'_:; | .l
() N

&2
n

La unidad de medicion del pro- : !
ducto s T es m- K. S
En la fig. 5-4 el 4rea limitada por -
la curva T = const, el eje de abscisas
y las ordenadas A y A+ di (en la
figura esta area esta sombregc_ia), da
la cantidad de energia dE, emitida por
la zona de longitudes de ondas di;
por consiguiente, dE, = E; dAi. Es
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evidente que la cantidad total de 5 i Nz
energia radiante emitida por todas / / @_/_iﬁﬂﬂg QQ
las longitudes de ondas es igual a:
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i -4. ndencia Ey; = f(4, T)

Ey= SEM da. () sFt:ggfms]: [E)]f:) (eich?anck. =
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La figura muestra también con evidencia, que a ,las Fe.mperaturas con
que se operan en la técnica, la energia de la radlamon.\'usnb!c (A=04 -
+ 0,8 p) es despreciablemente pequefia en comparacién con la energia
de la radiacién infrarroja (4 = 0,8 = 800 p). , .

Para los cuerpos reales la variacién de la densidad del flujo radiante
en funcién de la longitud de onda y de la temperatura puede establecerse
solamente sobre la base del estudio experimental de su espectro. En este
caso, si el espectro de la radiacién es continuo y la curva E; = f(ﬂ:) es
analoga a la curva correspondiente a un cuerpo negro para la misma
temperatura, es decir, si para todas las longitudes de ondas E;|Ey; = const,
entonces esta radiacion se llama gris. La experiencia muestra que l.:a radia-
cién de muchos materiales técnicos practicamente puede considerarse
como radiacion gris. -

La férmula (5-1) determina la distribucién de la densidad del flujo
radiante del cuerpo negro segiin las longitudes de_c_mdas y las tempera-
turas. A veces, durante la descripcion, es comodo utilizar no las longitudes
de ondas A, sino las frecuencias que les corresponden v = c/).._En este
caso la densidad espectral del flujo radiante E, se refiere a un intervalo
unitario de frecuencias

E, = dE|dv,
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y la ley de Planck toma el aspecto:

ol 2nhv3[c?
R T I (5-1a)

donde ¢ es la velocidad de la luz, en m/s;

hyk son las corl;siantes de Planck y Boltzmann que son iguales
. Sa:f6,62°Bl? J sy 1,38- 107 J/K, respectivamente.
Y de Stefan—Boltzmann. Esta ley fue establecida i
ex -
;rllggie Eor Stefan (1879) y fupdamentada tedricamente por p];:;}!tgi?;iln
). Esta define Ia dependencia entre la densidad del flujo de la radiacion

integral y la temperatura. P. i
e tenemos:p ara el cuerpo negro desde las ecuaciones (e)

Eoz S Eold)‘z S _ﬂd}:—'-
0 e =) »

Después de integrar la ecuacién (f) se puede obtener:
Ey = g,T", (5-2)

donde g, se llama constante de Stef:
an-Bolt i B
W/(m*.K*%). La ecuacién (5-2) lleva el o g (e L

nombre de Ia ley de Stef:
mann. Para los célculos técni i 1 g
) 0s tecnicos esta ley se aplica en la forma mas cé-

Ey=c, (—T—]i
100 (&28)

donde ¢, es el coeficiente de radiacién del CUErpo negro:
€o = 09 10% = 5,67 W/(m2.KY).

Por consiguiente, 1 i isi
» la energia de emision es pro i
: porcional a la cu
E?):gr?::nie;; :g?}é)era}lllra absoluta. En forma rigurosa, la ley de Ste?;rtla
1da solo para un cuerpo negro. Si i
o . : °gro. Sin embargo los experi-
os realizados por Stefan y otros investigadores, mostraron quep:asta

E—=¢ (—?—-— 4.
% (5-3)

P 'f p I
aIOI

temperatura; la magnitud ¢ siem
ura; g pre €s menor que c, i
de los limites desde 0 hasta 5,67. i b

Al comparar la densidad del fluj i
: : i ujo de la autorradiacién del ¢
la densidad del flujo radiante del cuerpo negro a la misma tenl:;rg:t;?an
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obtenemos otra caracteristica del cuerpo que se llama grado de radiacion
integral &:

E c
E— —=—.
e (2
El valor de ¢ varia dentro de los limites desde 0 hasta 1. Para los mate-
riales de importancia técnica los valores de ¢ se dan en la tabla A-11. Cuando
se conoce & es facil calcular también el flujo de la autorradiacion E. En
este caso la ecuacién de célculo (5-3) toma la forma:

T 4
E — EEU == 55'0 (-E-) . (5'4)

El grado de radiacion integral ¢ caracteriza la radiacion total del cuerpo
que a barca todas las longitudes de ondas. Como la méas detallada carac-
teristica del cuerpo se presenta el grado espectral de radiacién integral

&, = E;/Eq;. .

Cuando hay una temperatura fija, la magnitud &/A, en caso general,
depende de la longitud de onda . y puede variar dentro de los limites de
0 a 1. Para la radiacién gris segin la determinacién el grado espectral de
radiacién integral es un nimero constante.

Ley de Kirchhoff. La ley de Kirchhoff establece la relacion entre auto-
rradiacién del cuerpo y su capacidad de absorcién. Esta relacién puede
obtenerse, al examinar el intercambio por radiacién entre dos superficies.
Supongamos que hay dos superficies, una de las cuales es negra. Colo-
quémoslas en forma paralela y a una distancia tan pequefia que la radia-
cién de cada una obligatoriamente caiga sobre la otra. Las temperaturas,
las autorradiaciones y las capacidades de absorcion de
estas superficies son respectivamente iguales a T, E, A,
Ty, Eg y Ao =1, ademas T > T, (fig. 5-5). Compon-
gamos el balance energético. Desde una unidad de la
superficie izquierda por unidad de tiempo se emite una
cantidad de energia E. Al caer sobre la superficie negra,
la energia es absorbida completamente por ésta. En
su lugar la superficie negra irradia energia en cantidad
E,. Al incidir sobre la superficic gris, esta energia es
absorbida en parte, en la cantidad AE, por dicha

SOODSIONNNIINS

NN

superficie. La parte restante, en la cantidad (1—4) E,, S/ o

se refleja y de nuevo cae sobre la superficie negra y es = =
7 =
7
7

Fig. 5-5. Grafico para deducir la ley de Kirchhoff. é

absorbida por esta tiltima. De este modo para la superficie izquierda el
ingreso de energia es igual a AE, y el gasto, a E. Por consiguiente, el ba-
lance del intercambio por radiacion es:

Ercs e e TR— AEO (l)
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Lcalt r;d:aczon térmica mutua entre las superficies tiene lugar también
gll.‘larl oT= 7,. En este caso el sistema se encuentra en equilibrio termo-
inamico y ¢ = 0. Entonces de la ecuacidn (i) tenemos:

E|A = E,.

La corn_e]ac:on ngellida puede aplicarse a cualesquier cuerpos, por lo
que es posible escribirla en Ia forma :

El/Ax i 2/«42 == Es/As =T deal S Eu/Ao = Eu :f(T) (5'5)

emeen ;Zlu ]fl?g_rlng Iti ley gf: !(ir_chhciff se formula de modo siguiente : cuando
. Imodinamico, la relacién entre la autorradiacis
capacidad de absorcién es la misma By
d de para todos los cuerpos e i

autorradl.acxon de un cuerpo negro a la misma tempe:l';tura i
1 Taml_azen es posible escribir la correlacién (5-5) de otra manera. Segiin
a ecuacion (5-3) E=¢(T/100)*; al introducir este valor en la ecuacién (5-5)
y eliminar los factores de temperatura, obtenemos:

€[4y = cpfdy = /A5 = ... ¢, (D

De aqui se deduce que
€, = A;¢o; €y = Age,, etc. (5-5a)

Luego, después d i 16
s teﬁemos:p € Comparar las ecuaciones (k) y (1) con la ecuacién

Al — A2 = &g, etc. (S‘Sb)
En esta forma la ley de Kirchhoff muestra que si hay equilibrio termo-

dinémico, la capacida
numéricamente iguales. Pues

rradiacién del cuerpo

a cualquier temperatura la radiacién del cuerpo negro es maxima

cueDe la ley de Kirchhoff también se deduce que la autorradiacién de los
o ;1:::(:; zzfga&agio {)nayo_r', c;a(:;to mayor sea su capacidad de absorcién
- ca absorcion € un cuerpo es pequena, ent i
rradiaciéon E también lo es. Por es q sl
: d : o los cuerpo: i t
B, erien. g Pos que reflejan bien la energia
2 Pa:::a ]aS radiacion integal la ley de Kirchhoff se da en forma de la
uacion (5-5). Pero es posible aplicarla también a la radiacién monocro-

es decir,

Eu/Au = Eza/Azz PSS EmanA = Ey; '—_f('L A (5“6)
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Si se tiene el espectro de emision (fig. 5-6, @), basindose sobre la
expresion (5-6), es posible trazar el espectro de absorcion (fig. 5-6, b), y
viceversa. La correlacion

A;[Ao, = A;/1 = E;[Ey;, = g1 (m)
sirve como base para trazar los espectros.

Para cualquier longitud de
onda la relacién E;/E,, se conoce
de la fig. 5-6,a. En la fig. 5-6, b
la linea paralela al eje A y situada
a una distancia igual a una uni-
dad de éste, corresponde a la
curva de absorcién del cuerpo
negro. Al disminuir en este dia-
grama las ordenadas para cada
longitud de onda en la proporcién
que se determina a partir del es-
pectro de emision, obtenemos el
espectro de absorcién del cuerpo
dado.

De la correlacion (m), asi
como de la fig. 5-6, se ve que si
a cualquier longitud de onda el
cuerpo no absorbe la SHCEEAS) Fig. 5-6. Espectros de radiacion (a) y de
entonces éste tampoco la emite.  ,psorcion (b) de los cuerpos.

Por eso el cuerpo que para Una 7 cuerpo negro; 2— cuerpo gris; 3— gas.
longitud de onda dada es blanco
o transparente, no emite energia de dicha longitud de onda.

Ley de Lambert. La ley de Stefan-Boltzmann define la cantidad de
energia emitida por un cuerpo en todas las direcciones. Cada direccion
se determina por el angulo ¢ que ésta forma con la normal a la superficie.
La variacion de la emision segiin las direcciones aisladas se determina por
la ley de Lambert. De acuerdo con esta ley la cantidad de energia irra-
diada por un elemento de superficie dF, hacia el elemento dF; (fig. 5-7)
es proporcional a la cantidad de energia emitida a lo largo de la normal
E,dF; multiplicada por la magnitud del angulo solido elemental dQ y
cos ¢, es decir,

d*Q, = E,dQ cos ¢ dE,. G-

Por consiguiente, la superficie irradia la maxima cantidad de energia
en la direccién de la normal, cuando ¢ = 0; con el aumento de ¢ la canti-
dad de la energia emitida disminuye y cuando ¢ = 90° ésta comienza a
ser igual a cero.

La ecuacién (5-7) es la enunciacion matematica mas completa de la
ley de Lambert. Sin embargo en esta ecuacion todavia el valor de E,
es desconocido. Para determinarlo es necesario integrar la ecuacién segin
la superficie de semiesfera situada por arriba del plano dF; y comparar la
expresion obtenida con la ecuacion (5-3).

el

AR
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El angulo plano ¢ en unidades absolutas se mide por la relacién s/r
donde r es el radio de circulo cuyo centro se halla en el vértice del éngulo'
y s es el arco que subtiende este dngulo. El 4ngulo plano infinitesimal se
mld(? por 'la correlacion ds/r. Un método analogo se aplica también para
medir el dngulo sdlido £, cuya unidad de medicion es el esterradién (sr)
Para esto tomemos una esfera de radio r con el centro 0 en el vértice dt’:’
este angulo. En la superficie de esta esfera el angulo sdlido @ corta el

sector que tiene una area f; entonces
Q= flrt 6 _de=dflrs

Si en las coordenadas esféricas ¥ designa la longitud y ¢, la distancia
po]'ar, entonces las direcciones ¥, ¥ +d¥ y ¢, ¢ + dp determinan
el angulo infinitesimal dQ el que corta sobre la esfera de radio r el cuadri-

latero esférico df (fig. 5-8). De acuerdo con esto, los lados de este cuadran-

gulo son iguales a rdp y pd¥ = r sen ¢ d¥¥. Por consiguiente, el angulo
solido es igual a:

dQ =sen @ dp d¥.

ar" 0

Fig. 5-7. Gréafico para deducir la ley
de Lambert. Radiacion del elemento
dF; en direccion del elemento dF,.

Fig. 5-8. Qréﬁco para determinar el
angulo solido poliedro en las coorde-
nadas esféricas.

Sustituyendo la expresion obtenida en la expresio i
: resion (5-7
seglin los angulos @ y ¥ tenemos: . S L

2n

/2
a0 — E,,dFls d!PS sen ¢ cos @ do;
=0 p=0
dQ == E,dF,2n [(senp)/2]§"* = nE,dF, = ndQ,. (n)

De acu?rdo con [a ecuacig’m (5-3) la energia, emitida por el elemento
de superficie dF; hacia el semiespacio, es igual a:

k) ol T 4 T 4
T (“166) dE— e, (R) dF.. (0)

Puesto que los 'primems miembros de las ecuaciones (i) y (o) son igua-
!es,’engonces al igualar entre si sus segundos miembros determinamos la
incégnita E,, o sea, que precisamente es

i 1 s g 7
il el ST TRWRY \ O T LR
* x| c(mo] o= C"(lTo)' 8

De la ecuacién (5-8) se deduce que la densidad del flujo radiante en
direccién de la normal es n veces menor que la densidad total del flujo
radiante del cuerpo. Después de sustituir el valor de E, tomado de la
ecuacién (5-8), en la ecuacion (5-7), esta ultima obtendra el aspecto:

- & T
&0y = ¢, E) dQ dF, coso. (5-9)

Esta ecuacioén se usa para calcular el intercambio de calor por radiacion
entre las superficies de dimensiones finitas (véase més adelante).

La ley de Lambert es estrictamente valida para un cuerpo negro. Para
los cuerpos rugosos esta ley se comprueba con la experiencia solamente
para @ = 0 + 60°. A titulo de ejemplo en la fig. 5-9 estd representada,
en coordenadas polares, la dependencia s, = E E,, = f(¢) para algunos
materiales. Si la ley de Lambert es valida, el valor de ¢, debe permanecer
constante para todos los valores de ¢. En realidad resulta que para los
cuerpos rugosos (curvas I,2y 3), cuando ¢ > 60°, el valor de ¢, dis-
minuye y tiende a cero. Sin embargo esta disminucién no tiene importan-
cia practica, puesto que el valor medio de &, ~ &, = 0. Una desviacion
mas acentuada de la ley de Lambert se observa en los metales pulidos
(curvas 4, 5, y 6). Cuando 40° < ¢ < 807, el valor de g, aumenta y, para
@ > 80°, éste tiende a cero; en este caso el valor medio de &, = 1,20°&,-,

Hasta el momento presente hemos determinado la cantidad de la energia
emitida, partiendo de la magnitud del flujo dela energia de autorradiacion
del cuerpo E. Pero a la par con esto acerca de la intensidad de la radiacion
de cualquier fuente, es posible juzgar por la cantidad de energia que le
corresponde a una unidad de la superficie irradiada por éste, o sea, por el
asi llamado poder irradiante de la fuente, lo que en luminotécnica corres-
ponde al concepto de iluminacion. El poder irradiante se determina por
las dimensiones de la fuente de radiacién y por su distancia hasta la super-
ficie irradiada, mas precisamente, por la correlacion de estas magnitudes.

Ya Kepler establecié que el poder irradiante e de una fuente puntual
es inversamente proporcional al cuadrado de la distancia. En realidad, si
una fuente puntiforme irradia energia en todas las direcciones unifor-

memente, en una cantidad W, en vatios, entonces para la esfera de radio r
e = Wl4nrs. (5-10)

Si en este caso la superficie elemental irradiada dF esta situada de
tal modo que la perpendicular a ésta forma con el radio el angulo ¢
(fig. 5-10), entonces la cantidad de energia que cae sobre esta superficie a
partir de la fuente puntiforme 4, es igual a:

szecoswszichScde. (5-11)
4nr?

La ley de proporcionalidad inversa al cuadrado de la distancia es tanto
menos aplicable, cuanto mayores son las dimensiones de la fuente de
radiacién en relacion a la distancia . No es dificil comprobar esta relacion
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mutua mediante el calculo. Como limite, para una fuente infinitamente
grande el poder irradiante no depende de la distancia. Precisamente
sobre este fenomeno estd basada la medicién de la temperatura con ayuda
del pirometro de radiacién; las indicaciones del pirémetro no dependen

o Gz g4

6 g6 10

Fig. 5-9. Dependencia &, = f(¢) para
los cuerpos rugosos v pulidos,
{ — madera; 2 — corindén; 3 — cobre oxi-

dado; 4 — bismuto; 5— bronce de aluminio;
6 — latén.

Fig. 5-10. Grafico para deducir
el concepto de poder irradiante
de una fuente puntual.

de la distancia del foco mientras que la superficie, cuya temperatura se
mide, cubra todo el campo visual del pirémetro.

El poder irradiante de los cuerpos que no pueden considerarse como
puntiformes, ni como infinitamente grandes, dependiendo de la corre-
lacion entre las dimensiones del cuerpo y la distancia », varia dentro de

los limites que determinan los valores del exponente de la distancia » (en-
tre 0 y 2).

5-2. Intercambio de calor por radiacién entre
los cuerpos

Cuando se conocen las leyes de radiacién, absorcién y reflexién, asi
como la dependencia entre la radiacion y la direccién, pueden dedu cirse
las formulas de calculo para el intercambio de calor por radiacién entre
cuerpos opacos. Existen diferentes modos para tratar de resolver el pro-
blema planteado. Si el cuerpo se considera separado de otros, en este
caso la tarea se reduce a determinar la cantidad de energia que el cuerpo

pierde en el medio ambiente. Al componer el balance energético obtene-
mos (fig. 5-3):

q=E;4 — Eyy=E, — A Eset, (5-12)

donde E_‘l' es la autorradiacién del cuerpo; Ei = E; + (1 — A)Es; es
la radiacién efectwg dt;l cuerpo y Ey s la radiacion efectiva de los cuerpos
circundantes que incide sobre el cuerpo desde exterior.
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La energia de la radiacién incidente puede determinarse en este caso
sélo mediante la medicién efectuada con ayuda de aparatos especiales:
radiometros o actinémetros.

El método de calculo aducido se aplica en aquellos casos en que la
temperatura y la densidad del flujo radiante de los cuerpos circundantes
son desconocidas. Pero en los calculos termotécnicos por lo comun se
necesita calcular el intercambio de calor por radiacién entre los cuerpos
cuyas calidad de la superficie, dimensiones y temperatura se conocen. Segiin
estos datos, conforme a la ley de Stefan-Boltzmann, siempre es posible
determinar la energia de emisién de ambos cuerpos. En este caso la tarea
se reduce al calculo de la influencia ejercida por la forma y las dimensiones
de los cuerpos, su situacion mutua, la distancia entre ellos y su grado de
radiacion integral.

El fenémeno del intercambio de calor por radiaciéon es un proceso
complicado de las absorciones y reflexiones multiples amortiguadas. Una
parte de la energia, que ha sido emitida, regresa de nuevo a la fuente ori-
ginaria, frenando el proceso del intercambio de calor. En calidad de
ejemplo examinemos la transferencia de energia radiante en el caso mas
elemental del intercambio de calor entre dos superficies paralelas, cuyo
espectro de radiacion es gris. Se dan la temperatura, las densidades de los
flujos radiantes y las capacidades de absorcién de estas superficies: T3,
Ey, 4y, To By ¥ As.

La primera superficie emite

E,. (a)

De esta cantidad la segunda superficie absorbe

Eyd;
y refleja de nuevo

Ey(1 — Ay).

De esta cantidad la primera superficie absorbe

Ey(1 — Ap) 4, (b)
y refleja

Ey(1 — 45) (1 — A4y). (©)

La segunda superficie de nuevo absorbe

E(1 — 4,) (1 — 4,) 4,
y refleja

E(1 — A4.)°(1 — Ay).

De esta cantidad la primera nuevamente absorbe

Ef(1 — A1 — 4) 4, (d)
y asi hasta el infinito.
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Es posible llevar a cabo las mismas consideraciones también respecto
a la radiacion de la segunda superficie, es decir: segunda superficie emite E,;
de esta cantidad la primera absorbe Ey4, y refleja E(1 — 4,), ete. El
esquema del proceso examinado estia representado graficamente en la
fig. 5-11.

Para hallar la densidad del flujo de radiacién resultante ¢ que la primera
superficie transmite a la segunda, es necesario, en primer lugar, restar
de la energia emitida inicialmente E 14

/1 2 que regresa y se absorbe de nuevo y, en
j N segundo lugar, aquella energia de las radia-
AL £ N ciones de la segunda superficie que se
7] 2R absorbe. El primer sustraendo puede ob-
/é N\~ tenerse al sumar (b), (d), etc.:
W A< < !
= N Bl+r+7+..00—4) 4, @
= '}.:g‘v donde para reducir la anotacién est4 aceptado
= NS que(l —4,) x (1 — 4,) =p.
N\ © Puesto que p < 1, la suma de la pro-
\‘t;w gresion geométrica descendente infinita puede
N = representarse en la forma
& N et = =,
o &
< \f_-_-_ Al sustituir este valor en (e) obtenemos:
3 T O L
3 T A (0)
= < i
< <

El segundo sustraendo tiene el valor de
Fig. 5-11. Esquema del inter-

cambio de calor por radiacién E2A1(1+P+P2+ ) =E4,/(1 —p)- (9
entre las superficies planas
paralelas. Al poseer estos datos encontramos:
E(l — 4
q i El L I(I Q)Al het EZAI (h)
1—p 1—p

Reduciendo a un denominador comtn y considerando que

l '_—p: l _'(l ﬁAl_Ag_f_AIAz}:Al—f"Ae——AlAz,
obtenemos definitivamente :

E\Ay — ExA,

g Ay + Ay — M4y

(5-13)

La deduccion de la ecuacién (5-13) esté basada en el analisis del fend-
meno de las absorciones y reflexiones multiples de flujos de autorradiacion
de las superficies. El mismo resultado se puede obtener de modo mas
rapido, si usamos el concepto de radiacién efectiva de la superficie. El
intercambio de calor por radiacién entre superficies se determina segiin
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la ecuacién (5-12) mediante la diferencia entre los flujos de la radiacion
efectiva:

g Elef . Eﬂef: (1)
donde

Eiee = Ey + (1 — 4;) Ey¢ 5
Y

Eeef = Ez + (I . Aa) ‘Elcl'

Resolviendo el sistema (k) respecto a E,.; v E,. obtenemos:

E _E+E— AlEA; )

Ty O T
By =T 2200, (m)

Al introducir las ecuaciones (1) y (m) en la ecuacion (i) tenemos:

E1A2 o E‘zAi
R
Ay 4+ Ay — A A,

lo que coincide con la ecuacion (5-13). ' »
ci’ara los cuerpos grises la igualdad de la capacidad de absorcion y

del grado de radiacién integral
Al = El’ Ag = 83 (n)

tiene lugar no solamente si hay equilibrio termod'inémico (ley de Klrcl;hqf:f),
sino también en las condiciones del intercaml?m de calor por 'radlacmn,
cuando T, # T,. Por lo tanto, si en la ecuacién (5-13) se sustituyen las

expresiones

4
T\ 7
El = €10 (—10:) ) y Ez — Ech( 100 )

y se toma en consideracién la condicion (n), puede obtenerse, después
de las transformaciones, la correlacion

R E)

donde
- FRUpARLT: | gl e (0)
ey A 1y — 1

Precisamente esta es la formula de calculo para el intercambio de
calor por radiacién entre superficies grises paralelas. El coeficiente &, se
llama grado reducido de radiacién integral del sistema de los cuerpos entre
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los cuale_s se realiza el proceso del intercambio de calor por radiacién.
Su magnitud puede variar desde 0 hasta 1. El grado reducido de radiacién
integral del sistema se determina bien segiin la ecuacién (0), bien segiin

10 : las curvas trazadas en la fig. 5-12.
& 3 ] A Cuando los espectros de radiacién
i - W de las superficies se diferencian de
a8f s B %~ > modo sustancial de la radiacién gris,
7 6 & ///Uq el célculo segiin la férmula (5-14) es
é}f_ A V| ilicito, puesto que puede conducir a
i //// | > errores considerables. En este caso es
Al 2 = necesario conocer la densidad espectral
04 = 03—t del flujo radiante E; y la capacidad
y =7 _,‘/“___ 03 de absorcién 4, de los cuerpos a las
ﬂzL I e temperaturas correspondientes 7, y T.
g2ls —— T Estos datos pueden obtenerse experi-
a1y B mentalmente. El calculo del inter-

i i e ST o O cambio de calor por radiacién entre
’3 4 4z 43 8% 03 45 47 48 05 10 tales planos se lleva a cabo mediante
Fig. 5-12. Dependencia &, = f(e;,&). la igualdad:

L Frqdy.e — Eja4; N
q :S A1443 8 AR5 di. (p)
o Aaa+Aye— A;345,

Al usar el método descrito, también es posible resolver el problema
del intercambio de calor por radiacion entre dos superficies grises en un
espacio cerrado, cuando una de las superficies envuelve a la otra (fig. 5-13, a).
En este caso sobre la primera superficie cae sélo una parte de la
energia irradiada por la segunda superficie, mientras que la restante
cantidad pasa cerca y de nuevo
cae sobre la segunda superficie.
La férmula de célculo definitiva
tiene la forma:

e (ARt

v,

(5-15)
donde
i
&= T R[1 () Fig. 5-13. Esquema del intercambio de calor
oefniel © e 1) por radiacion entre los cuerpos en un espacio
A O cerrado.

Las férmulas (5-15) y (r) son aplicables a cuerpos de cualquier forma
con la condicién de que el menor de éstos sea convexo. En particular, son
aplicables para calcular el intercambio de calor por radiacién entre cilir;dros
largos, asi como también en el caso en que los cuerpos convexo y céncavo

fo;mcn un espacio cerrado (fig. 5-13, b, ¢). En todos los casos como super-
ficie de calculo se acepta la menor de éstas.
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Sin embargo incluso estos complicados y minuciosos metodos de calculo
pueden utilizarse s6lo para resolver los casos descritos més simples del
intercambio de calor por radiacién; para sistemas mas complicados de
los cuerpos no se les puede aplicar. Por eso, en la mayoria de los problemas
técnicos son posibles exclusivamente las resoluciones aproximadas. Una
de estas resoluciones la examinaremos
a continuacion mas detalladamente.

Sean dados dos elementos dF; y
dF, de los cuerpos grises (fig. 5-14),
cuyas temperaturas, densidades de
los flujos de radiacién y capacidades
de absorcién son iguales respectiva-
mente a Ty, Ts, E,, E;, A;, 4. Los
elementos estdn situados de modo
arbitrario, la distancia entre ellos es
igual a r y los angulos entre la linea
que une sus punfos centrales con las
normales n, y n,, son iguales a ¢,
y @s(¢; ¥ @, pueden encontrarse en
planos diferentes).

Segilin la ley de Lambert [ecuacion

Fig. 5-14. Grafico para deducir la

p LY z formula con que se calcula el inter-
(5-9)] la cantidad de energia irradiada  _, bio de calor por radiacion entre

por el elemento dF, en direccion del los elementos dF, y dF; e ilustracion

del método grifico para determinar
el coeficiente angular elemental de

d*Q, = L% E, cos ¢, dQ, dF,, radiacion.
F

elemento dF, es igual a:

donde dQ es el angulo sélido elemental bajo el cual, desde el punto 4
se ve el elemento dF,, es decir,

dQL = ng cos (Pg,!rzp
Por consiguiente,

30, =2 B SH DB p GF,
i
De esta cantidad de energia el elemento dF, absorbe:
P01y = A0y = — AE, "= PR G, dF,, ©®
T

Puesto que para la mayoria de los materiales técnicos la capacidad de
absorcién es suficientemente alta (aproximadamente 0,8—0,9), entonces
puede limitarse, tomando en consideracién solamente la primera absorcion.

De modo anélogo obtendremos la expresion para la cantidad de energia
irradiada por dF, y absorbida por dF,, precisamente:

Ay = ;‘r_ AJ;}% dF, dF,. ®
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Si de:- la ecuac_ic:m (s) se resta la ecuacién (t), entonces obtendremos
la energfa transmitida mediante el intercambio de calor por radiacién
desde el primer elemento hacia el segundo:

1
20 = ~ (4.E, — AE,) ‘Ei’l.:ﬁ__”f’! dF, dF,. (n)
b4 1d

Puesto que

AT 7 i¢
Ei=gc | =2)., E, =zcy[=
1 10(100) 2= & | 760

y & =4, &= A, (cuerpos grises),

entonces, al sustituir estos valores en la ecuacién (u) y realizar lIa transfor-
macién, nos queda:

T, 4 4
d20 = g;g:¢, [(IFIO) -— (1%3) ]Mn’ﬂ dF,. (5-16)
nre

_Para las superficies finitas la cantidad del calor transmitido se deter-
mina mediante la integracién de la ecuacién (5-16) segiin F, y Fi:

T N
0 =0, [(iﬁl{a) —-(;0—;)] SS Esl;fe—%dﬂdﬂ, (5-17)

donde & = £18, €5 el grado reducido de radiacién integral del sistema .
En llbro§ tecnicos y manuales de consulta la formula (5-17) suele
escribirse asi:

4 4
Q=e,col-(%;) —(%0) ]Fm. (5-17a)

L

La magnitud F,,, m* se llama superficie radiadora mutua. Es un para-
metro exclusivamente geométrico que se determina mediante las dimen-
siones y la forma de las superficies de los cuerpos, su posicién mutua y
la distancia entre éstos;

Fis = (R, (20222 aF, = (o'dF, = g,,F,. (5-18)
Fy Fy Fy

Las magnitudes ¢’ y @y, son los coeficientes angulares local y medio,
respectivamente.

El valor numérico de ¢’ muestra qué parte de energia irradiada por
el elemento dF; en el medioespacio cae sobre la superficie F,. Mientras
tanto el valor de ¢,, es el de ¢’ tomado como valor medio para toda
la superficie F,.

1 Puesto que, al deducir la formula se consideré solamente Ja primera absorcion
el valor obtenido para &, resulté ser minimo; es algo menor que el valor real.
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En algunos casos el valor de ¢’ puede determinarse en forma gréfica
(véase la fig. 5-14). Tracemos un plano tangente a través del elemento dF,
y construyamos desde el punto central 4 la semiesfera de radio igual
a la unidad. Luego desde el centro de la esfera proyectemos sobre su
superficie el elemento dF,. Es evidente que esta proyeccién serd igual
a dF, = (dF,/r®) cos ¢;. Después de esto el elemento dF; se proyecta
sobre el plano tangente principal trazado a través del elemento dF;. La
magnitud dF;" es igual al producto de dF.; por el coseno del angulo
formado entre ellos e igual a ¢,. De este modo

COos COS
dFj = dFyS= 820
5

La interseccion de la esfera con el plano principal forma un circulo
de radio igual a la unidad; el area de este circulo es igual a n. De la
relacion entre la proyeccion dF;" y el area del circulo 7 se determina e/
coeficiente angular elemental de radiacién de':

dfpt el COS @y COS @ dFE (V)
Yﬂ'2

Para obtener el valor del coeficiente angular local ¢’ es necesario inte-

grar la expresion (v) por F,. En forma grafica esto se expresard en el

hecho de que, por el procedimiento descrito, se encuentra la proyeccion F;’

y se toma la relacién entre ésta y el area del circulo con el radio igual

a unidad (fig. 5-15). Las construcciones de este tipo se realizan para cada

L

Fig. 5-15. Determinacion gréfica del coeficiente angular.

uno de los elementos en que se divide la superficie F, y se encuentran
los valores correspondientes de ¢’. La integracion por F; es posible
sustituir por adicién; en forma grafica esto se reduce al encuentro del
volumen de cierto cuerpo cuya base es la superficie desarrollada F{ y
cuya altura es igual a ¢’. Finalmente, al dividir este volumen por la super-
ficie F, obtenemos el valor medio @y,.
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En los sistemas complicados es muy dificil calcular el valor del coefi-
ciente angular seglin este método. Para sortear estas dificultades se crearon
los métodos analiticos que sustituyen la integracién doble por operaciones
puramente algebraicas, tales como el método de G. L. Poliak [76]. En
éste pueden usarse con gran éxito métodos experimentales. Para los sistemas
geométricamente similares los coeficientes angulares son iguales. Por eso
sus valores pueden determinarse a base de experimentos con modelos.
Para algunos casos del intercambio de calor por radiacién importantes
desde el punto de vista técnico, los valores de los coeficientes angulares
se exponen en las figs. A-1—A-4,

Para intensificar el intercambio de calor por radiacién es necesario,
por lo visto, elevar la temperatura del cuerpo radiante y aumentar el grado
de radiacién integral del sistema. Por el contrario, para disminuir el inter-
cambio de calor es preciso disminuir la temperatura del cuerpo radiante
y reducir el grado de radiacién integral. Pero en aquellos casos en que
no es posible variar la temperatura para reducir el intercambio de calor
por radiacién, se usan por lo comiin pantallas. El papel de las pantallas
lo examinaremos en un ejemplo mas simple.

Sean dadas dos superficies paralelas planas entre las cuales se sitta
una pantalla de pared delgada (fig. 5-16) y, ademas el grado de radiacién
integral de la pantalla y de las superficies es igual.

Fig. 5-16. Esquema de ubicacién de una pantalla de pared fina entre superficies paralelas.

Sin la pantalla el intercambio de calor por radiacién entre las super-
ficies 1 y 2 se determina mediante la ecuacién (5-14)

el () (3]

En presencia de la pantalla la intensidad del intercambio de calor por
radiacién entre estas superficies cambiard. A consecuencia del caricter
estacionario del proceso, los flujos de radiacién transmitidos desde la
primera superficie hacia la pantalla y desde la pantalla hacia la segunda
superficie seran iguales. Por consiguiente,

oo )~ - ) - ()

A partir de esta correlacién se determina la temperatura desconocida
de la pantalla

BRERE)
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y luego la densidad buscada del flujo de la radiacion resultante en presencia
de la pantalla

v Ny 4 EL i > 5 4
=5 %o || 100 100) |
De este modo,

g = 2.

Lo dultimo significa que en presencia de una pantalla la cantidad de
la energia transmitida disminuye 2 veces. Se puede mostrar también que
en presencia de dos pantallas la cantidad del calor transmitido disminuye
tres veces y en presencia de » pantallas, (n -+ 1) veces.

Un efecto considerablemente mayor se obtiene en caso de que se utilicen
pantallas con bajo grado de radiacion integral. De este modo, si entre
dos superficies planas con grado de radiacién integral ¢ se encuentran »
pantallas con grado de radiacién integral &, entonces:

9p _ 1
12 2—e, &

1+4+n e
& 2—g &)

Por consiguiente, por ejemplo, la instalaciéon de una sola pantalla
con grado de radiacién integral ¢, = 0,1 entre las superficies con & = 0,8
produce una reduccion del intercambio de calor por radiacion de aproxima-
damente 14 veces.

En una serie de casos la aplicacion de pantalla es absolutamente
imprescindible; en particular, son necesarias al medir la temperatura de
gas cerca de superficies calientes y frias. El empleo de una pantalla hecha
con una hoja de aluminio permite usar como aislante térmico a las capas
intermedias de aire.

Ejemplo 5-1. Determinar la pérdida de calor por radiacion desde la superficie de un
tubo de acero con didmetro d = 70 mm y longitud / = 3 m. a la temperatura de la super-
ficie r; = 227°C, si este tubo se halla: a) en un local grande con paredes de ladrillo, tem-
peratura de las cuales es f, = 27°C; b) en un canal de ladrillos cuya drea es igual a
0.3 x 0,3 m, siendo la temperatura de sus paredes t, = 27°C.

a) Segin la condicion Fy < F,, por eso &, = # [ecuacion (r)]. i

Luego encontramos que para el acero oxidado & = 0,79. Entonces, de la ecuacion
(5-15) tenemos:

100
= 0,79+ 5,7 0,66 544 = 1620 W.

b) F; =066m* F, = 3,6m® y F,/F, = 0,182; para el ladrillo & = 0,93. De
acuerdo con la ecuacion (r) tenemos:

1 1 1
T e+ FE)X1jes— 1) 1,27+ 0,182-0,075 1,284

7\ T\t 5 y
O = &1coFy [ ﬁo) = — 0,79+5,7-3,14-0,07- 3(5,0* — 3,0%) =

= 0,78.

&
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Al introducir estos valores en la ecuacion (5-15) obtenemos:
Q12 = 0,78-5,7-0,66 - 544 — 1595 W
© por una unidad de longitud del tubo:

1595
L QTH = == = 52 W/m.

5-3. Radiacién térmica de los gases

Los gases también tienen la propiedad de irradiar y absorber energia
radiante, pero esta capacidad es diferente para cada gas. En los gases
monoatémicos y diatémicos, en particular, en nitrégeno (Ny), oxigeno (0,)
e hidrégeno (H,) esta propiedad es infima; pricticamente estos gases son
transparentes (diatérmanos) a los rayos térmicos. Una considerable capaci-
dad de irradiar y absorber energia radiante la poseen sélo los gases poli-
atémicos, en particular, el anhidrido carbénico (CO,), el vapor de agua
(H;0), el anhidrido sulfuroso (SO,), el amoniaco (NHj) vy otros. Para
los célculos termotécnicos el gas carbonico y el vapor de agua representan
mayor interés; estos gases se forman durante la combustion de cualquier
carburante corriente.

Los procesos de radiacién y absorcion térmica de los gases tienen una
serie de particularidades en comparacién con la radiacién térmica de los
cuerpos solidos. Por lo comtin los cuerpos solidos tienen espectros de
radiacion continuos: emiten (y absorben) la energia radiante de todas las
longitudes de ondas desde 0 hasta . Mientras tanto los gases siempre
irradian y absorben la energia solamente dentro de determinados intervalos
de longitudes de onda 44, que se llaman bandas y se situan en diferentes
sectores del espectro; para los rayos de otras longitudes de onda, que
se hallan fuera de estas bandas, los gases son transparentes y su energia
de emision es igual a cero. De tal modo la emisién y absorcién de los gases
tiene caracter selectivo. Desde el punto de vista energético para el anhidrido
carbonico y el vapor de agua la importancia principal la tienen las bandas
cuyos limites aproximados se dan en la tabla 5-1.

Tabla 5-1
Principales bandas de absorcién del CO, y del H,O
[ co, l H.O
|
2 Jl A%, p 4, | A%, p
24— 30 0,6 , 2,2—-3,0 0,8
40— 4,8 0,8 | 48—85 3.7
12,5—16.5 40 | 1353m 18

Luego los procesos de emisién y absorcién de la energia radiante en
los cuerpos sélidos (opacos) se realizan en la superficie. Mientras tanto
la emision y la absorcién en los gases siempre transcurren en su volumen.

El espectro selectivo y el caracter volumétrico de la irradiacion deter-
minan las particularidades del proceso del intercarpbm de calor por radia-
cién en los gases. Para representar en forma evidente el mecanismo de
este proceso es comodo considerar la radiacién como el flujo de particulas:
fotones o cuantos, que se mueven en diferentes direcciones dentro df’.l
espacio a una misma velocidad de la luz ¢, pero que poseen una energia
distinta Av.

A pasar los fotones a través del volumen del gas l’as moléculas del
gas absorben una parte determinada de éstos. La energia de los fotones
se transmite a las moléculas, a consecuencia de lo cual el gas se caliente,
y se produce la absorcién de la energia radiante dentro del volumen df’.l
gas. En este caso se absorben solamente aquellos fotones cuya energia
hv responde a las frecuencias v (o, lo que es lo mismo, a Ia_s_longltudes
de onda A = ¢/v) que corresponden a las bandas de absorcién del gas.
Los fotones de otras energias pasan a través del volumen del gas sin ser
absorbidos. j

Simultdneamente en el volumen del gas se desarrolla también otro
proceso. Las moléculas del gas pierder_n periédicar_nente ‘una pequiia
parte de su energia térmica, la cual es irradiada al medio afnblente en forma
de fotones. En otras palabras, dentro del volumen del £as siempre transcurre
un proceso de ““nacimiento” de los fotones; este iltimo tiene intensidad
tanto mayor, cuanto més alta es la temperatura del gas. Este proceso
determina /a radiacion caracteristica del volumen de gas. Los fotones
que nacen en el volumen, tienen la energia correspo'n.dlente a las bandas
de emisién del gas. A consecuencia del caricter caot.tco_del movimiento
térmico de las particulas del gas la radiacién caracteristica del volumen
de gas tiene, normalmente, un caracter préximo 'al isétropo; cadf.t vol}lmen
elemental del gas emite fotones en todas las dirgccwnes con mtensuglad 1gu:31l.

El flujo resultante de radiacién se determina por la influencia comiin
de los efectos de absorcién y de radiacién caracteristica de fotones por el
volumen del gas. e 0

El cuadro presentado muestra que para la descripcién cuantitativa
del fendmeno es necesario examinar sucesivamente los procesos de trans-
ferencia de fotones en las diferentes direcciones del espacio y, a la vez,
tomar en cuenta el caracter selectivo del espectro de su absorcién y emi-
sién. Para esto se introducen los siguientes conceptos. 1 oy

Intensidad de radiacion. A través de un elemento supcrﬁma] unitario
(fig. 5-17) pasan bajo diferentes angulos los fotones de energia /iv. De

4%
I{E }:::»az,
Fig. 5-17. Griéfico para determinar la intensidad de radiacion.

todos los fotones se puede separar un nmimero d§ aquellos que se mueven
en el interior del cono formado por el 4ngulo sélido elemental 48, cuyo
cje es la normal a la superficie. Este flujo fie_fotones o rayos transfiere
la energia de emision 4E,, W/(m?- ¢1). El limite de la razén AE [AQ, al
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disminuir la dimension del angulo sélido elemental AQ, determina la
intensidad espectral de la radiacién

J, = lim 28>, (a)
40

Para tomar en consideracion los fotones de diferentes energias (o rayos
con diferentes longitudes de onda) es necesario integrar la magnitud J,
por todas las frecuencias v:

J=Sdem
0

La magnitud J se llama intensidad de radiacion y determina el flujo
de energia de radiacion que atraviesa el elemento superficial unitario y
se propaga en la direccion de la normal a su superficie dentro del éngl:llo
solido elemental. El concepto de intensidad de radiacion es la caracteristica
mas detallada del campo de radiacién en un punto dado del espacio. Cuando
se conoce la distribucién de la intensidad segin las direcciones, pueden
hallarse ios flujos totales de las radiaciones resultante y semiesférica en
este punto. Por ejemplo, la densidad del flujo de la radiacién semiesférica E,
W/m? que pasa a través de un elemento superficial unitar‘lo en la direccién
positiva del eje x (fig. 5-18) se determina por la expresion

E=5vam,
(27)
donde J es la intensidad de radiacién en cierta direccion n;
v es el angulo entre la direccion n y el eje x.
La integracién en la ecuacién (c) abarca la semiesfera Q = 27.

&

Fig. 5-18. Gréfico para cdlcular la densidad del flujo
de la radiacion semiesférica.

Para la radiacién integral la intensidad J, es invariable en cualquier
direccidn; de la correlacion (c) se deduce que en este caso

Ey=mty 16 Jy= %T*‘.
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La radiacién resultante que pasa a través de un elemento superficial
unitario a lo largo del eje x, representa la diferencia entre flujos E unos

de los cuales se transfieren en sentido positivo y otros, en sentido negativo
del eje x:

g=aE“’—-E“?==SJcosudQ; ©

(47)
la integracién en la ecuacién (e) abarca toda la esfera @ = 4r.

Siendo invariable en cualesquiera direcciones la intensidad de la radia-
cién, los flujos E(+)y EC) son numéricamente iguales y la densidad del
flujo de la radiacién resultante es ¢ = 0. Por eso para la radiacién integral
g0 = 0.

Las correlaciones (c) y (e) son validas también para las caracteristicas
espectrales de radiacion.

Cocficiente de absorcién. Para definir el caricter volumétrico de absor-
cién de los gases se usa el coeficiente espectral de absorcién, el cual muestra
la disminucién relativa de la intensidad espectral de la radiacién en una
unidad de longitud del camino de rayo

a=—— —.
Jy dl ®

La magnitud a,, 1/m, cuando estd dada la frecuencia v, depende de
la naturaleza del gas, su temperatura y su presién. Para diferentes bandas
de absorcion los valores de a, son distintos; fuera de estas bandas el gas
es transparente a los rayos térmicos y el coeficiente de absorcién es igual
a cero. La magnitud inversa 1/a, determina la longitud media del recorrido
libre de los fotones en el gas, hasta el momento de su absorcién. Con el
aumento de la densidad del gas, a consecuencia del crecimiento de la
concentracién de las moléculas, disminuye la longitud del recorrido libre
de los fotones y el coeficiente de absorcién crece.

Basandose sobre la ley de Kirchhoff es posible demostrar que la inten-
sidad espectral de la radiacién caracteristica del volumen £aseoso unitario,
en cualquier direccién del espacio, es igual a a,J;,, es decir, se determina
solamente por el coeficiente de absorcion del gas y la intensidad espectral
de la radiacién integral J,,, a una temperatura dada del gas.

La ley principal de transferencia de la energia radiante en el medio
absorbente tiene la forma:

dJ, = a,(Jo, — J,) dl. (5-19)

Es la ecuacién del balance energético para un volumen elemental del
gas en forma de un cilindro de longitud d/ mostrado cn la fig. 5-19. La

Fig. 5-19. Variacién de la intensidad de radiacion en la longitud @/ a consecuencia de la
absorcion y la radiacion caracteristica del gas.
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magnitud dJ,, primer miembro de la ecuacién (5-19), representa la variacion
de la intensidad de radiacién J, que llega a este volumen de gas desde
fuera (o bien desde las capas vecinas del gas o bien desde los limites
de un sélido). Esta variacién estd ligada con los procesos de absorciéon
y de radiacién caracteristica que transcurren simultineamente en el volumen
del gas. La radiacién caracteristica del volumen elemental gaseoso a,J,,d!
en la direccion del eje / se determina solamente por la temperatura del
gas y sus propiedades fisicas. La radiacion absorbida — a,J,dl depende
s6lo de la intensidad de radiacién que penetra en este volumen desde fuera.
La ecuacion (5-19) esta escrita para las magnitudes espectrales *).

La correlacién entre la absorbencia y la radiacién caracteristica de la
energia dentro del volumen del gas puede ser diferente. Dependiendo
de esto la intensidad de radiacién, a medida que pasa a través de la capa
de gas, puede o bien crecer, o bien disminuir, o bien permanecer invariable.
Examinemos los rasgos caracteristicos de tales procesos, tomando como
ejemplo una capa plana del gas absorbente.

Si sobre la superficie de la capa de gas incide la radiacién exterior cuya
intensidad J,(0) supera considerablemente la de la radiacion caracte-
ristica que nace en el volumen del gas, entonces se puede prescindir de
esta ultima. La variacién de la intensidad de la radiacion se determinara,

en lo fundamental, por el proceso de
T absorcion de energia. En la préctica
dicho fenémeno tiene lugar si la radia-
cién exterior llega desde la superficie
de un sélido la que esta calentada
hasta una temperatura alta, mientras
que la capa de gas se mantiene a la
temperatura baja. En estas condi-
ciones la ecuacion fundamental de
transferencia de la energia radiante
(5-19) se simplifica como resultado de
eliminar el sumando que determina
la radiacién caracteristica. Para la
capa de gas de espesor dx (fig. 5-20)
tenemos:

dJ, = —aJ, dx. (5-20)

Esta correlacién se llama ley de

Fig. 5-20. Variacién de la intensidad  Bouguer. Su solucion tiene la forma
de la radiacion exterior a consecuencia siguiente:
de la absorcién de energia en una B2

Jix) = Jiltje ¢ (2)

capa plana del gas.
Esta muestra que a consecuencia de la absorcién la intensidad de radia-
cién disminuye de acuerdo con la ley exponencial. La radiacion que sale

——— ] —

1) En la ecuacién (5-19) no se considera el proceso de dispersi()q de la radiacion

que puede realizarse a causa de la presencia en el gas de las particulas de polvo,
hollin, etc.
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de la capa es menor que la incidente e~ Veces:
J(DT0) =e .

La magnitud adimensional a,/ se denomina espesor dptico espectral
de la capa de gas; éste representa la relacion entre el espesor de la capa
de gas / y la longitud media del recorrido
libre de los fotones 1/a,. Hyla)

Si no existe radiacién exterior, la capa I
de gas caliente se porta como un emisor;
de sus superficies limites al medio ambiente i
se irradia energia. La tltima se suma con
las energias de la radiacién caracteristica de
cz_tda capa elemental del volumen de gas.
Sin embargo, el aporte de radiacion de las
diferentes capas a la irradiacion total que
la superficie emite, no es igual. Cuanto més
lejos del limite esté situada la capa, tanto
mayor serd la parte de su emisién que ab-
sorben los sectores vecinos y, por lo tanto, que
no alcance la superficie. Hallemos la inten-
sidad de la radiacion, en la direccién posi-
tiva del eje x, que desprende la superficie
de una capa de gas uniformemente calentada Fie. 591, Radiicibn daduct

A > . v " 1 caracile-
Sl S e S L
s v oy a-  pgas.
cion fundamental de transferencia de la

energl:a. ras‘.iiaute (5-19) es una magnitud constante; la solucion de esta
ecuacion tiene la forma:

(%) = Joy(1 — ™). (h)

_Cu_a'ndo x = I, la correlacién (h) determina la intensidad total de la
radiacién en el limite de la capa de gas;

J\'(I) == Jov(l == t?_a"r ). (5_2])

De la ecuacion (5-21) se ve que con el crecimiento del espesor éptico
espectral de la capa a,/, la intensidad espectral total de la emision desde
la superficie J,(I) crece y cuando a,/ > 3, alcanza practicamente la inten-
sidad espectral de radiacion de un cuerpo negro Jp, a una temperatura
igual a la temperatura del volumen del gas. Fuera de las bandas del
espectro de absorcién del gas la magnitud a, = 0; de la correlacién (5-21)
se deduce que en estos sectores del espectro no hay radiacién del volumen
de gas. La expresion (5-21) determina la intensidad de la radiacion en
direccién de la normal hacia la superficie de la capa plana. La densidad
del flujo de radiacion semiesférica desde la superficie E, se puede hallar,
si se examinan también las otras direcciones en las que la radiacion atra-

203




viesa la superficie limite. La expresion para la intensidad de la radiacién
en una direccion arbitraria n (fig. 5-21) se determina mediante la misma
ecuacién (5-21); sustituyendo en ésta el espesor de la capa de gas / por
la longitud del recorrido de rayo en esta direccion /, = //cos v. Si esta
igualdad se reemplaza en la ecuacién (c), después de los calculos obten-
dremos:

1 13 .
E, = E,, (I —S e oliEt dz), (i)

1]

donde E,, es la densidad espectral del flujo de radiacién desde la superficie
del cuerpo negro a una temperatura igual a la del gas en la capa. La
expresion, entre paréntesis en la ecuacion (i), depende solamente del espesor
optico de la capa de gas; la integral en esta correlacién fue calculada por
Jacob con ayuda del método grafico (z es la variable de integracion).

La correlacién (i) muestra que para caracterizar la radiacién caracteris-
tica de la capa de gas, se puede, igual como en el caso de los sélidos,
introducir el concepto del grado espectral de radiacion integral

&, = E[Ey, = fla,]). (5-22)

El grado espectral de radiacién integral de la capa de gas depende
solamente del espesor éptico de la capa a,/, el grifico de esta dependencia
se da en la fig. 5-22.

Basandose en la ecuacién (i) se puede calcular también la radiacién
total desde la superficie unitaria de la capa de gas E. Para esto es necesa-
rio conocer, para el gas dado a una temperatura y a una presion prefi-
jadas, la dependencia entre el coeficiente de absorcién a, y la frecuencia v
en las bandas de absorcién y radiacién. El célculo se reduce a la integra-

cién de ambos miembros de la ecu-

10 Ep 1+ acion (i) para todo el espectro, en
08 ~ la prictica, se realiza para las
i / bandas de absorcién, puesto que
48 i fuera de éstas la radiacién no existe.
a4 / En resumidas cuentas, la densidad
{ del flujode radiacion desde la su-
42 g.1| perficie de la capa de gas puede
y representarse como:
0 / ity 3 4 %

Fig. 5-22, Dependencia entre el grado E= gco(_T) 3 (5-23)
espectral de radiacion integral &, de la 100

capa plana del gas y su espesor 6ptico ayl. By
donde ¢ es el grado de radiaciéon

integral de la capa de gas que estd determinada por la expresién

Le=]

1 ! T4 — T\
g = ?0 SEPEG‘.(I\-', =gt =c, 360

0
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y a la vez depende de la temperatura, la presion y el espesor de la capa
de gas/. Puesto que los gases sélo irradian en las bandas separadas del
espectro, la magnitud media, de acuerdo con el espectro, del grado de
radiacion integral del gas ¢ (a diferencia del grado espectral de radiacion
integral ¢,), incluso para las capas muy gruesas de gas, es sensiblemente
menor que la unidad. Por ejemplo, siendo el ancho de la capa 1 m, el
vapor de agua y el gas carbdnico que se encuentran a la presion atmos-
férica y a una temperatura de 1000°C, tienen un grado de radiacién
integral & igual a 0,6 y 0,2, respectivamente.

La secuencia expuesta para calcular la radiacion caracteristica de
una capa plana de gas puede aplicarse también para las més variadas
formas de volimenes de gas; ésta es la ventaja de dicho método. Su

030

»

£eo,
920} —— %4,
= L2y
=
-~ 73 ef\
= Sy
408 —————— s %
x‘h‘:ﬁ;_______ =0 “"\\
E=r=w S
S EEESNNN
‘:_’:—"—_-—"‘-“_
I — § \\\\
N
= TR
"'-""‘--..\ \\ \
g010 “"'-:"\\;‘\\ B A=Y i
quos ':“*\\x\\.\ "\\\.\\
0006 \\\\&\:%ﬁ;g \*\\
RANNTAN
a0 NI
¢ : R NN
Q003 Ne Mol N

g 200 400 600 Q0 1000 7200 7400 7600 1800 °¢
Fig. 5-23. Dependencia eco,’= f(t, pl) para el anhidrido carbénico.

deficiencia consiste en el hecho de que los datos del coeficiente espectral
de absorcién, necesarios para el calculo, no se conocen en casi todos
los casos.

205



Para los cdlculos técnicos aproximados el interés principal presenta
el grado de radiacion integral del volumen de gas &. Esta magnitud puede
determinarse también mediante la medicién directa de la energia total de
emisién. Se conocen métodos seguros para medir esta magnitud parael
vapor de agua y el gas carbénico. Los resultados de las investigaciones
vienen dadas en las figs. 5-23—5-25 en forma de nomogramas cémodos
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Fig. 5-24. Dzpznd encia £N,0 = f(t, pl) para el vapor de agua.

para los calculos practicos. El grad o de radiacion integral ¢ en las figs. 5-23
y 5-24 para el gas carbdnico y el vapor de agua estd representado en
funcién de la temperatura del gas ¢ y en los grificos como parametro
sirve la magnitud pl/, donde p es la presién parcial del gas y / la longitud
de recorrido del rayo. Para el vapor de agua la influencia de p es algo
mayor que /, por eso el vapor de &g,0, hallado de la fig. 5-23, es necesario
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multiplicarlo por el coeficiente de correccién B (fig. 5-25), que depende
de la presién parcial py,o.

Después de determinar el grado de radiacién integral ¢ seglin estos
graficos, la radiacién caracteristica del gas se calcula mediante la formula
(5-23). Los nomogramas estin construidos de tal modo que la densidad

S Presin total
,=102°10% Pa
. m5°1ﬂ
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Fig. 5-25. Coeficiente de correccion f# para la presion parcial del v
Segtin el eje de las abscisas [ PH,,O] = 1075 Pa. g FROsARaave:

del flujo radiante E calculada segiin esta férmula, determina la radiacién
que pasa a través del elemento superficial unitario a partir de la semiesfera
de gas que lo rodea de radio /, como se muestra en la fig. 5-26, a. En
este caso la longitud del recorrido del rayo / en todas las direcciones es

igual. Para los volfu:genes de gas de forma distinta la longitud del recorrido
de los rayos es diferente para :

direcciones distintas (fig. 5-26, b).
Gracias al analisis se ha estable-
cido que en este caso la radia-
cién de cualquier volumen de
gas se puede sustituir por la
emision de la semiesfera equiva-
lente de gas. El radio de una
semiesfera igual a la longitud

media del recorrido del rayo/ se
determina a partir de la correla-
cién aproximada

Fig. 5-26. Grifico para determinar la distancia
- 4V media recorrida por un rayo.
l = 0,9 — a — radiacién de la semiesfera gaseosa
F ? (k) través de la superficie elemental un?t:(:ia e:-::u:I I;::atr:
de su base; b6 — volumen gaseoso de forma complicada,
donde ¥ es el volumen de gas:

F es el area de la superficie que tiene envoltura de dicho gas.
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Para algunos cuerpos gaseosos los valores medios de / se dan en la
tabla 5-2. Si la mezcla de gases contiene simultineamente vapor de agua
y anhidrido carbonico, entonces el grado de radiacién integral es igual
a &= gp,0 + &co,. Hablando rigurosamente, la radiacién total de la

Tabla 5-2
Longitud media del recorrido de un rayo en cuerpos gaseosos de forma diferente 1!

Forma del cuerpo gaseoso i

Esfera del didmetro 4 0,60 d
Cubo de lado a 0,60 d
Cilindro ilimitadamente largo con el didmetro d 0,90 d
Cilindro de la altura & = d, radiacion sobre la superficie lateral 0,60 d
Cilindro de la altura & = d, radiacion sobre el centro de base 0,77 d
Cilindro, h = 00, base es semicirculo de radio r, radiacion sobre la
superficie lateral plana o 1
Capa plana paralela de dimensiones ilimitadas de espesor & 1,
Haz de tubos del didmetro 4 con distancia entre las superficies
de los tubos igual a x y una posicion de los tubos:
en el tridngulo x =d 28 x
en el tridngulo x = 2d I8
en el cuadrado x = d 35 x

1) Para los valores medios del pardmetro pl

mezcla es algo menor que la suma de las radiaciones del anhidrido carbo-
nico y de las del vapor de agua que se encuentran en la mezcla. Sin
embargo, para las correlaciones corrientes de los componentes que se
observan en la practica la correccion cuantitativa no serd grande y en
los calculos pueden simplemente sumarse las radiaciones de los compo-
nentes de la mezcla. ;

Con ayuda de la ecuacién (5-23) y los nomogramas se puede determinar
la radiacion caracteristica de un volumen de gas a temperatura constante.
Si el gas esta rodeado de paredes duras cuya temperatura se diferencia
de la temperatura del gas, en este caso entre el gas y las paredes se
realiza un proceso de intercambio de calor. Este %roceso resulta muy
complicado, puesto que el campo de temperaturas en el gas generalmente
es variable y depende del caricter y el régimen de movimiento del gas,
asi como de la forma geométrica de la envoltura. Ademés entre el gas
y la pared, a la par con el intercambio de calor por radiacién, transcurre
también un intercambio de calor por conveccién y, mas estrictamente, estos
fenémenos estin mutuamente ligados. La citada transferencia de calor
conjunta, por radiacion y conveccién, se llama con frecuencia intercambio
térmico compuesto. Hasta hoy dia no se ha creado un métodp simple
y universal para realizar el calculo preciso del intercambio térmico com-
puesto. ‘

En la practica se encuentra, con frecuencia, el régimen turbulento de
movimiento del gas radiante; en este caso el cambio fundamental de la
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temperatura se observa en una capa relativamente fina adyacente a la pared.
Para efectuar el célculo aproximado del intercambio de calor en estas
condiciones se usa un método de calculo separado (independiente) en
el cual se determina la transferencia de calor por la conveccién ¢, yla
radiacion q,,q:

§ = Go T Graa-

La magnitud g, se determina segin las correlaciones del cap. 3, sin
tomar en consideracién la radiacién. A la magnitud ¢,.4 se le puede hallar
mediante la férmula aproximada:

e[ (2 ()]

I “e’p
donde g4 m

Partiendo de la correlacién (5-24) se determina el flujo calorifico trans-
mitido por volumen de gas a la pared mas fria (T, > T,). Es necesario,
en este caso, elegir la magnitud e, que corresponda a la temperatura del
gas en el volumen 7,. Si el calor es transmitido de las paredes calientes
al gas (7, > T,), entonces es preciso elegir la magnitud &, correspondiente
a la temperatura T, ; este método permite considerar de modo aproximado
la circunstancia siguiente: la capacidad de absorcién del gas, respecto a
la radiacion a partir de la pared, no es igual a su grado de radiacién integral.
La magnitud ¢, es el grado de radiacién integral de la pared.

Si el gas tiene las particulas de hollin, ceniza y otras impurezas mecé-
nicas pequefias en suspensién, entonces el grado de radiacién integral
de dicho flujo pulverulento aumenta considerablemente. En los hogares
de las calderas y otras camaras de combustién sobre el intercambio de
calor influye mucho también la radiacién de la llama. El calculo del inter-
cambio de calor en hogares y cidmaras de combustién se lleva a cabo a
base de métodos normativos empiricos especiales que se precisan y se
perfeccionan periddicamente,

es el grado reducido de radiacidn integral.




CAPITULO 6

PROCESOS DE TERMOTRANSFERENCIA

6-1. Intercambio térmico compuesto y termotransferencia

_ 1. Intercambio térmico compuesto. La divisién del proceso general
de transferencia calorifica en sus fenomenos elementales: conductibilidad
térmica, conveccion y radiacion térmica, se realiza en lo fundamental
partiendo de consideraciones metodolégicas. Pero en realidad estos fend-
menos transcurren simultdneamente y, sin duda, influyen en cierta forma
unos en otros. Por ejemplo, frecuentemente la conveccion va acompariada
con la radiacién térmica; la conductibilidad térmica en los cuerpos porosos,
con la conveccién y la radiacion en los poros; y la radiacién térmica se
acompaiia de la conductibilidad térmica y la conveccién.

En los célculos précticos la division de estos complicados procesos en
los fenémenos elementales no siempre es posible y conveniente. Por lo
comiin, el resultado de la accién conjunta de los fendmenos elementales
separados se le atribuye a uno de éstos que se considera principal. Al
mismo tiempo la influencia de los demés fenémenos (secundarios) se
manifiesta sélo en la caracteristica cuantitativa del fendmeno principal.
Asi, por ejemplo, durante la propagacién del calor en un cuerpo poroso
como el fendmeno principal suele considerarse la conductibilidad térmica
y la influencia de la conveccion y la radiacién térmica en los poros se toma
en consideracién al aumentar el valor correspondiente del coeficiente de
conductibilidad térmica.

El proceso de transferencia calorifica entre el flujo del gas radiante y
la pared también es el resultado de la accién comiin del intercambio de
calor por conveccion y radiacion térmica; es asi llamado intercambio térmico
compuesto. Aqui, como fenémeno principal se acepta, por lo comin,
la conveccién. En este caso el coeficiente de traspaso del calor oy = a, +
+ a,,4 interviene como la caracteristica cuantitativa del proceso, donde «,
toma en consideracion la accion de la conveccién y la conductibilidad
térmica y o4, la accién de la radiacion térmica.

Si 1 es la temperatura del gas y 7, la temperatura de la pared que
recibe el calor, entonces a cada unidad de la superficie de esta pared se
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transmite el calor mediante el contacto

qde = ac(tfl . 'rp) (ﬂ)
y mediante la radiacion térmica

e ef () ()]

Al sumar las expresiones (a) y (b) tenemos:
/T 7 M) i
= ot Gua — Bt — gcof () — (=2 |. c
qo qe Graa ( fl p) + 0 100 100 ( )
Puesto que #;; —1, = T;; — T,, entonces sacando esta diferencia en
la expresion (c) fuera de los paréntesis, obtenemos:

(in) - ()

h— T, Yo i

go = |0 + &cy

Go = (% + Ca) (try — 1) = ooty — 1), (6-1)

donde o, es el coeficiente de traspaso del calor por contacto;
.4 €s el coeficiente de traspaso del calor por radiacién;
o, es el coeficiente total (sumario) de traspaso del calor.

De las ecuaciones (6-1) y (d) tenemos:

Uag = 8Co1078(T( — T3)/(Tyy — Ty)) =

= eco[1078(TH + TAT, + TyT; + T3) = &cob, (6-2)
donde ¢ es el grado reducido ¥ =
de radiaci6n integral; 8 ——

cpes el coeficiente de Wk —

radiacién del cuerpo 10006 ——— =
negro igual a ﬁ%/// —
500 =
/
/

\
AN

—
5,67 W/(m? - K9) ; ot
0 es el coeficiente tér- : ///

mico. s Pevad
El valor de 0 depende sdlo 1@,/%/
de las temperaturas fp y ¢,

(fig. 6-1). Pero el valor de ¢ 2 7%
se elige a base de los datos /
expuestos en el cap. 5. Desig- 1

nemos (Ty + T,)/2 = T, . i
Entonces, si 09 < Tp/T,< @ 200 wo 60 600 1000
< 1,1, se puede considerar Fig. 6-1. Dependencia 6 = (1, fp)-

\

=
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que:
3
0 ~ 0,04(—&)
100
y
0,04ec,( L\’
{xrad_ ] cﬂ('la) -

Al hacer esta suposicién el error resulta menor del 19;. Finalmente,
cuando la pared es bafiada por un liquido de goteo, por ejemplo, con el
agua, entonces ona= 0y oy =a,. En lo sucesivo, si no se da una res-

triccion especial, designaremos con la letra « el coeficiente total o sumario

de traspaso de calor que considera tanto la conveccién, como la radiacion
térmica.

Pero cuando se acepta como principal el proceso de radiacién térmica,
la férmula para calcular la emisién calorifica total tendra la forma:

0 = (& + ©) cn[(%)4— (1—::%)4] : (6-3)

Aqui se toma en consideracién la participacién en el proceso del inter-
cambio de calor por conveccién mediante el aumento del grado reducido
de radiacion integral del sistema a costa de ¢. que se determina con ayuda
de la férmula:

X (e — 1) %

= . T e e (e)
@ E T ;

2. Termotransferencia. Al examinar el proceso de transferencia de
calor del caloportador calentado al frio a través de una pared dura, el
problema se complica atin mas. Aqui el proceso se determina por la accién
conjunta de los fenémenos elementales examinados, Tomemos en calidad
de ejemplo un generador de vapor. En él la transferencia de calor de los
gases calientes hacia la superficie exterior de los tubos hervidores, se realiza
por la conductibilidad térmica, la conveccién y la radiacién térmica;
mientras que a través de la pared del tubo solamente mediante la conduc-
tibilidad térmica; desde la superficie interior hacia el agua, mediante la
conveccion y la conductibilidad térmica. De aqui se deduce que la conduc-
tibilidad térmica, la conveccién y la radiacién térmica son solo las condi-
ciones particulares del proceso general de transferencia de calor. Como
caracteristica cuantitativa de este proceso se presenta el coeficiente de
termotransferencia & cuyo valor determina la cantidad de calor trans-
mitida por unidad de tiempo a través de una unidad de superficie de la
pared de un liquido al otro, siendo la diferencia entre éstos de un grado.
En este caso la férmula de calculo tiene el aspecto siguiente:

Q = k(tey;—tg ) F. (£)
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La parte fisica del complicado proceso de Fe{r_notrar!sfel_'enc:la la det_e_r—
minan por completo los fenémenos de conductibilidad térmica, conveccion
y radiacién térmica, mientras que el coeficiente de termotransferencia es
tinicamente la caracteristica cuantitativa, destinada excl_uswamente para
calcular el proceso. La relacion mutua entre los coeﬁc:e_nt_e_s de termo-
transferencia, por una parte, y los coeficientes de conductibilidad térmica
y de traspaso del calor, por otra, dep(?i:lde de la forma dp pared que separa
los liquidos caliente y frio, esta relacion se examina mas adelante.

6-2. Termotransferencia a través de las paredes

1. Pared plana de una capa. Sea un muro plano homogéneo cuyo
coeficiente de termotransferencia es A y el espesor, 4. Por un lado de
la pared se halla el medio caliente a una temperatura 7, y por otro,
el medio frio a la temperatura t ,. Las temperaturas de las superficies
de la pared no se conocen; las designaremos con las letras 7,, ¥ o
(fig. 6-2). Se conoce el valor del coeficiente total de traspaso del calor

en la parte caliente «, y en la parte fria o,. 3

Para el estado térmico estacionario la cantidad de calor transmitida
desde el liquido caliente hacia la pared es igual a la cantidad de ca_Ior
transmitida a través de la pared y a la cantidad de calor transfe‘rlda
por la pared al liquido frio. Por consiguiente, para expresar la densidad
del flujo calorifico g pueden escribirse tres

expresiones: \E 4 ,//
q=0(n1— 113 l & / ocy
= Augrnlte. gone (@) f///
gie=a Ui =% & ?/ At
q = oty 2 — g1 2)- I ' /

De estas ecuaciones se determinan las dife-

bera
rencias particulares de temperaturas entre los 7 qa |
dos medios, y precisamente: /// .
m1 e Tl oy : Fig. 6-2. Transmision de ca-
lor a través de una pared
fogs=—=T1o—d ol s (b) plana de una capa; cardcter
£ +a i de la variacion de la tem-
peratura en los agentes
Iho—1tiia=4¢q =3 . portadores de calor y en la
B2 B oy pared que los separa.

Al sumarlas obtenemos la diferencia total de temperaturas entre los

dos medios:
1 a 1
ol =—tas = Q(“+T'{' “)' ©

oy %y
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de donde se determina el valor de densidad del flujo calorifico

1
i 'T_('s__j_(rfll“*rrlz) = k(tp 1— 14y 2) : (6-4)
oy ! [r4

y el valor del coeficiente de termotransferencia

1
ks T (6-5)
S

De este modo, para calcular el valor del coeficiente de termotransfe-
rencia k para un muro plano es necesario conocer el espesor de la pared 4,
el coeficiente de conductibilidad térmica A y los valores de los coeficientes
de traspaso del calor o; y as.

La magnitud inversa al coeficiente de traspaso del calor se llama resis-
tencia térmica total de termotransferencia. De la ecuacién (6-5) se deduce
que esta magnitud es igual a:

R == ik (d)

Esta correlacion nos muestra que la resistencia térmica total es igual
a la suma de las resistencias particulares:

R = R&l + RA "I" Rus:

donde R, = l/a; es la resistencia térmica particular de la emisién
calorifica por parte del caloportador caliente;
R; =6/A  esla resistencia térmica particular de la conductibilidad
térmica (del muro);
R,, = 1/ay es la resistencia térmica particular de la emision
calorifica por parte del caloportador frio.

2. Pared plana de capas muiltiples.
Examinemos una pared formada por
varias (por ejemplo, dos) capas (fig. 6-3).
Los espesores de las capas son &, y §,;
los coeficientes de conductibilidad térmica,
4y y 4. Por un lado se halla el medio
caliente que tiene la temperatura f,,,, y
por otro, el medio frio cuya temperatura
es Igo. El valor del coeficiente total de
traspaso de calor en la parte caliente es
o; y en la parte fria, w,.

Fig. 53 Tealliin 3 caldt Cuando se establezca un estado térmico

través de una pared plana de capas d¢l sistema, la densidad del flujo calo-
miltiples. rifico se hace constante y por eso puede

A
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escribirse:
q=0o(te1— 1 1);

l -
q:‘"é_i-(tpl_ pz).

)-d
= ‘_:'(tpﬁ_'rps);
dy

q = a(ty s — I 2)-

De estas ecuaciones se determinan las diferencias particulares de las
temperaturas entre los dos medios:

1
tr— o1 =9q—;
f11 py=—g o

A ()

ta—tns=¢—.
p3 fl2 qa

Al sumar por separado los primeros y los segundos miembros de las
ecuaciones obtenemos la diferencia total de temperaturas entre los dos
medios;

a 1
fru—fns:‘}{L i —6; + L2 = —),

oy 2 As oty

de la cual determinamos el valor de la densidad del flujo calorifico

(P11 — ) = Kkt — e 2)s (6-6)
1 d; _(51 e

q:

1

oy Ay A s

y el valor del coeficiente de termotransferencia para una pared plana de
dos capas

b= : - : (6-7)
1 " (% ¥ Oa 1

%y A Ay 3

La distribucion de las temperaturas durante la termotransferencia

a través de las paredes, siendo una de ellas plana, de una capa, y la otra,.

de capas miltiples, se representa en las figs. 6-2 y 6-3, resp ectivamente
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Las temperaturas desconocidas Ipi, Lp ¥ 1y g 5€

. les puede determinar
de las ecuaciones (f):

Si la pared esta formado POr varias capas cuyos espesores son 035105,
-s 0,5 ¥ SUS coeficientes de conductibilidad térmica respectivamente son

A;, A2s «.., Ay, OCUTTE que la resistencia térmica total de la termotransferen-
cla sera igual a:

0. Js d 1
___.;____]_,_.L_]__-__;__” Sl ==
& WOTNERIE iope  ae iz 2 i %
6]
R-__l__l__-_iﬁ._;__l_ (@
k| my AdsuarT TS 5
En este caso la ecuacién (6-5) toma la forma:
et 1
13 R+ & 1
i e T N T Pdo
P TR e “A,,*:a
(6}
k= 4 . (6-7a)
1 Ly 6 1
L, Wl 228,
% =1 % oy

Las temperaturas de la pared pueden determinarse también por métodos
graficos. Uno de ellos fue descrito en el cap. 1. Por eso aqui examinaremos
el segundo método que tiene como base la sustituciéon de la resistencia
térmica de los medios caliente y frio por la resistencia térmica del muro
duro, que tiene el mismo coeficiente de conductibilidad térmica que la
pared real.

Supongamos que las temperaturas de las superficies exteriores de una
pared convencional son iguales respectivamente a las temperaturas de los
medios caliente y frio 7y y #, (fig. 6-4). La cantidad del calor transmitido

permanece sin cambio. Entonces el espesor 4 de esta pared convencional
se determina de la correlacién

A
g = K(tny—t5 ) = o (11— a1 9), ' (h)
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de donde

A=zl=,1(i+i+¢)=4}_+5+i.
k 4 oty

& oy oy

Aqui las magnitudes A/x, y /a, tienen la dimensién de longitud en m,
¥ representan espesores equivalentes. Durante la construccidn gréfica,
al principio se construye una pared real
de espesor & (en cualquier escala), luego
por un lado de éste se traza en la misma
escala el valor de 4/« y por otro, el valor
de A/x;. Desde los puntos extremos a y b
en sentido vertical y a determinada escala
se trazan los valores de las temperaturas
fri1 Y fr1a- Los puntos obtenidos 4 y C
se unen mediante una recta. Los puntos
de interseccién de la recta obtenida con g g M N
las superficies de la pared real dan los Fig. 64. Meétodo grifico usado
valores de las temperaturas buscadas s:;-’;e ‘{:‘e;‘?;;%';iéailewaffg;ﬁf
lh1 Y tye-

En efecto, de la semejanza entre los triangulos ABC y ADE tenemos
que DE[BC = AD|AB, de donde:

b- -
u-s:.g'

A
4D @ o St 4 Pt
DE = BC —— = (ty1 — lyy0) — - =k~ —=.q
AB 2 A oy oy
P T e
oy Gla
g, 1 : n A
De acuerdo con la ecuacién (b) ¢ — = #r, — 1,45 por consiguiente,
(74

1
el segmento ME = MD — ED = tg;; — (fy; —tpy) = 1. Al usar el
mismo procedimiento se puede mostrar que el segmento NG en la escala
clegida de temperatura es igual a 1,,.

Si la pared es de capas multiples y se necesita solamente determinar
la temperatura de las superficies exteriores, la construccién se realiza 'de
manera igual a la que se efecttia para la pared de una capa, usando sdlo
el coeficiente medio de la conductibilidad térmica

n

Y, o
s i=1
j'm _ e —

n 6i

i=1 A

del muro de capas multiples (fig. 6-5). Mientras tanto _lg temperatura entre
las capas en el punto A se determina por la interseccion de dos radios (el
método de construccion se ve en la fig. 6-5).
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Ejemplo 6-1. Determinar la pérdida de calor a travsé de 1 m? de albaiiileria de una
caldera cuyo espesor es 6 — 250 mm y las temperaturas de la pared Ip1Y 1,0, si la tem-
peratura de los gases es ) ;= 600°C; la temperatura del aire, f¢j o = 30°C; el coeficiente
de traspaso del calor por parte de los gases, o; = 20 W/(m?-°C); el coeficiente de tras-

paso del calor por parte del aire oy = 8 W/(m*-°C) y el coeficiente de conductibilidad
térmica de la albafileria de la caldera 1 — 0,7 W/(m -°C).

De acuerdo con la ecuacion (6-5)
Uny+ 0/ + ay 1/20 + 02507 F 18
— 1 —
0,05 + 0,36 + 0,125 0,535

= 1,87 W/(m?*- °C).

Al introducir este valor en la ecuacion (6-4) tenemos:
q = klfgy1 — 11 9) = 1,87(600 — 30) = 1065 W/m?2.

Finalmente, de la ecuacién (b)

1 1065
T T Tl e = G

0 - s
rz e
Fig. 6-6. Transmisién de ca-
lor a través de una pared
cilindrica de una capa.

Fig. 6-5. Determinacion grifica de la
temperatura en la superficie v en el
plano de contacto de las capas en un
muro de dos capas.

3. Pared cilindrica homogénea. Sea una pared cilindrica (tubo) con
diametros interior d,, exterior d, y longitud 7. La pared del tubo es homo-
génea y su coeficiente de conductibilidad térmica es A. En el interior del
tubo se halla una sustancia (medio) caliente a la temperatura ¢, 1> Mientras
que el medio de afuera es frio y est4 a una temperatura f;),. Las tempera-
turas de las superficies del muro no se conocen, designémoslas por 1,
Y 152 (fig. 6-6). El coeficiente total de traspaso de calor correspondiente
a la parte del medio caliente es o, y correspondiente a la parte fria o,.
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Cuando el estado térmico del sistema es estacionario, la canlidar_:l del
calor desprendida por el medio caliente y recibida por el frio, es la misma.
Por consiguiente, se puede escribir:

q, = 2,2 = oy7d(teyy — 1p )5
di= 27!;.(.'1,! —1Ip g); ! (i)
d;
g
dy
G = oandy(ty 2 — gy 9).

De estas correlaciones determinamos las diferencias particulares de
temperaturas entre los dos medios:

ge: TN
1, 1= —
11 p1 3 g
g 1 dy |
y S o A iy ®
21 o AP d:’
g3 A
I, — 1 = .
p2 f12 < o

Al sumar las ecuaciones del sistema (k) obtenemos la diferencia total
de temperaturas existente entre los dos medios

it (A (P gy o i ®
-frll_‘fnz—*"r"_—(m:ld1 +2). In 4, # s

De la ecuacién (I) determinamos el valor de la densidad lineal del
flujo calorifico g;:

q = 11— Ir12) = km(tey — fep)s (6-8)
il B
ydy 20 dy otdly

de donde el coeficiente lineal de termotransferencia (en 1 m para longitud
del tubo) es:

o~ q (6-9)
& 1 ey 1

—_—fe et g
a,_d,_ 211 d; &o_dg
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La magnitud inversa al coeficiente lineal de termotransferencia 1/k,
se llama resistencia térmica lineal de termotransferencia.
De la ecuacién (6-9) tenemos:

1
Ry— L = ! -+ R In ﬁ*_ = -
k; oydy 22 dy oty

Lo ultimo significa que la resistencia térmica total es igual a la suma de
las resistencias particulares que son : la resistencia térmica de conducti-
ds

bilidad térmica de la pared ~2‘— In 2
L 1
y las resistencias térmicas de Ia

emision calorifica 1/oyd;, y 1/asd,. Los

valores t,, y t,, se determinan de las

Z ccuaciones (k).

b IR o, 4. Pared cilindrica de capas muiltiples.
oty f N En este caso se analiza la transmisién

it“’:’ tas de calor a través de una pared cilindrica
N de capas miiltiples, por ejemplo, de dos

NS 5 :
%l - capas. Los didmetros y los coeficientes
P T 7 de conductibilidad térmica de las capas
0 > aisladas son conocidos (fig. 6-7). La
T W T temperatura del medio caliente es #;,, y

Eiid Ao, it de salona la del frio, #;, ,. El coefidiente de traspaso
través de una pared cilindrica de el calor por parte del medio caliente es
capas miltiples. o y por parte del frio, o,. Las tempe-
raturas de las superficies (ty1 ¥ 1,2), asi
como la temperatura en lugar de contacto de las capas cilindricas hetero-
géneas (t,,) son desconocidas.
En el caso de que el estado térmico del sistema sea estacionario se
puede escribir:

Gy = oumdy(teyy — 1, 1);

_ Tltgs —1tp4) |
) 1 d,

q; = oandy(t, 3 — gy o).
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Determinemos las diferencias particulares de temperatura entre los
dos medios:

ool
tei1—1t, = - ;
i pi T ﬁ]d"

g 1 dy
hhi—tyo=— —In=2;
pl p2 24’-1 dl’

T n)

t = T gy s, :
RAPSER M

QUi 1
tya— foyg—
RERE T R

Al sumar primeros y segundos miembros de las ecuaciones (n) obte-
nemos la diferencia total de temperaturas entre los dos medios

greff 4 1 d 1 dy 10E
I — tio= — —In—= 4+~ _In=2 Y
11 BT ( e ~ ) n T S 7 n a + .Ofada)
y el valor de la densidad lineal del flujo calorifico sera;:
rx te1 1 — ty0) 6-10
= 1 1 d 1 d, 1 i
+ In—+ — In—

n n
ooy 2 de .. A

La distribucién de las temperaturas durante la transmisién de calor
a través de las paredes cilindricas de una capa y de capas multiples se
muestra en las figs. 6-6 y 6-7, respectivamente.

El coeficiente lineal de termotransferencia para el muro de dos capas
es

1

e )
: 1 1 d, 1 dy 1 ©)
e e e et

oydy 24 dy 22, ds ttadly

y la resistencia térmica total es R, = 1k,
Para el muro de capas multiples del tubo

1 1 diq 1

n
1
R=L L g5 L jydu ®
R T ,.§ 2
y
. 6-11
k i " . ( e )
1 1 iy 1
o 3 = dne e
oty = 2 d; ol
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Para determinar las temperaturas desconocidas del muro Tots Ip2 ¥ oy

€s necesario sustituir el valor g, de la ecuacién (6-10) en las ecuaciones (n).
Al resolverlas estas tltimas obtenemos:

qi 1
= — L
pl fl1 = G’.ldl’
qy 1 1 ds
f =T s —L._In._-_ . r
pe f11 " (Dﬂxdl 7 d;), (®
g 1
I . =1 g"lt"—"—_—‘.
p3 fl I

El método que sirve para determinar la temperatura entre las capas
estd descrito en el cap. 1.

Las férmulas de calculo de la transmisién de calor que se usan para los
tubos, son bastante voluminosas, por lo que en los calculos practicos
se emplean varias simplificaciones. Si el espesor de la pared no es muy
grande, entonces en vez de la férmula (6-8) se utiliza la férmula para la
pared plana (6-4) que en este caso (si se aplica a un tubo de 1 m de lon-
gitud) toma la forma siguiente:

g1 = knd(teyy— tr2) = ?TLHZ_A!:_} > (6-12)
& et

donde k es el cosficiente de termotransferencia para una pared plana
calculado segiin la férmula (6-5);

d, es el diametro medio de la pared;

d es su espesor igual a la mitad de la diferencia entre los
diametros.

En este caso, si d,/d, > 0,5, entonces el error del calculo no supera
el 47,. Este error disminuye, si durante la eleccion de d, se cumple la regla
siguiente:

l) Si L'XI > 0.’2, dx = dg;

2) Si oy = U, dx == Oss(dl + dz)a

3) SE oy @ oy dx == dl’
es decir, durante el calculo de la transmisién de calor segin la férmula
(6-12) en vez de d,, se toma aquel diametro por cuyo lado el coeficiente
de traspaso del calor tenga menor valor. Pero si los valores de los coefi-
cientes de trapaso del calor «; y «, son del mismo orden, entonces d, es
igual a la media aritmética entre los diametros interior (d;) y exterior (ds)
del tubo. Al llevar a cabo los célculos tanto segin la férmula (6-8), como
seglin la férmula (6-12), es necesario siempre tener en cuenta que a fin
de simplificar el proceso es posible e imprescindible despreciar las resis-
tencias relativamente pequefias.
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Ejemplo 6-2. Una conduccion de vapor cuyo didmetro es 200/216 mm estd cubierto
con una capa de aislamiento de sovelita de 120 mm de espesor cuyo coeficiente de con-
ductibilidad térmica es 4, = 0,1 W/(m-°C). La temperatura del vapor es fp; = 300°C
y la del aire circundante f;, = 25°C. Ademds estdn dados el coeficiente de conducti-
bilidad térmica de la pared 1; = 40 W/(m-°C), oy = 100 y o, = 8,5 W/(m®-°C). Es
necesario determinar el coeficiente lineal de termotransferencia, la densidad lineal del
flujo calorifico y la temperatura en el lugar de contacto de la conduccion de vapor con
el aislamiento.

De acuerdo con la condicion del problema d;, = 0,2 m,d;, = 0,216 my d; = (0,216 -+
- 2.0,120) = 0,456 m. Luego a base de la formula (6-9) tenemos:

Ky = - =

3 1 1 d, 1 dy 1
—mh—+4+ —In — +
aldi 2)-1 d]_ =g d2 “ﬁds

1
1 2.3 0,216 23 0.456 1
log og
100-0,2 2-40 0,200 2-0,1 0,216 8,50,456

1
= = 0,248 w = )
0,05 - 0,0009 -+ 3,73 + 0,258 fn;:2C)

Los dos primeros términos de la resistencia térmica comin son ‘pequefios en com-
paracion con los otros, durante los cdlculos se puede prescindir de ellos. Basindose en
la formula (5-8) tenemos:

q; = kgt 1 — t5y2) = 0,248 - 3,14(300 — 25) = 214 W/m.
Y, finalmente, de acuerdo con la férmula (n):

PRt sl e SSUC TR . O TG S
p3 — ffl2 = Rgds R 3,14 L] » » .

5. Esfera. Supongamos que el diametro interior de una esfera es igual
a d,, el exterior, a d, y el coeficiente de conductibilidad térmica de su

pared es .. En el interior de la esfera se q

halla un liquido caliente cuya temperatura tes

es f;4, fuera de la esfera hay liquido frio, %z
cuya temperatura es f;, Los valores de ;

los coeficientes de traspaso del calor A teu| ~{

respectivamente son iguales a oy y o. Las
temperaturas de las superficies de la pared
no se conocen; designémoslas con f,, Yy f,»
(fig. 6-8).

Si el estado térmico del sistema es
camcionfuio la f:antidad t':lc calor transmitida Fis/ 6:8. Pransaibion de calor
del liquido caliente al frio se puede expresar a través de una pared esférica.

4= agy

| &1 Z
A [

-i—~£fr—--
gl
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mediante tres ecuaciones:

0 = oy/ndi(tyy , — ook

2nl
e

- (s)

Q = oands(t, 5 — gy 0).
De estas ecuaciones se determina el valor de Q:

711 — try10)

= = Keggmt(tey 1 — te1 2). 6-13

Q 1 r 1 ( 1 1 J ' 1 esf (fl : fl 2) ( )

o=y Ty B = o =

aydi 22\ 4 d, otatls

Por consiguiente, el coeficiente de termotransferencia para la pared
de la esfera se determina de la correlacién:

Kpge = I . (6-14)

1 A 1 ( 1 1 i 1
aydi 2.\ 4 dy «2d§

La magnitud inversa 1/k., se llama resistencia térmica comin de
termotransferencia de la pared de esfera:

1 1 1 1 1 1
Resf = = 3 Jriml = ) = .
Kest otyddy 20\ 4 dy otod

En los cilculos practicos es necesario controlar la correlacién de las
resistencias térmicas, puesto que siempre se puede prescindir de resisten-
cias relativamente pequefias.

6-3. Transmisién de calor a través de paredes complejas

I. Superficies con nervios. Cuando la transmisién de calor se realiza
a través de un muro plano las resistencias térmicas de la emisién calorifica
se determinan mediante 1/x; y 1/a,. Cuando la transmisién de calor se
efectia a través de una pared cilindrica las resistencias térmicas se determi-
nan no solamente por los valores de los coeficientes de traspaso del calor,
sino también por los valores de los diametros, es decir, 1juyd;, y 1/osd,.
Cuando la transmisién de calor se hace a través de la pared de una esfera
los didmetros influyen de modo aun més fuerte; asi las resistencias térmicas
de la emision calorifica son 1/a,d? y 1/aydZ, respectivamente. Esta tltima
circunstancia estd condicionada por el hecho de que la superficie exterior
del tubo y de la esfera es mayor que la interior. De esto se deduce que si
la superficie aumenta al dotarle los nervios, es posible disminuir consi-
derablemente su resistencia térmica comiin e intensificar de este modo el
proceso de transmisién de calor.
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Examinemos una pared plana con espesor & cuyo coeficiente de conduc-
tibilidad térmica es . Un lado de este muro lleva nervios del mismo
material (fig. 6-9). En su parte lisa la superficie es
igual a F; y en la nervada, a F,. La tltima se
compone de la superficie de los nervios y de la
superficie de la misma pared entre los nervios. La
temperatura del liquido caliente que bafia la parte
lisa, es #;, y la temperatura de esta superficie o1
Mientras tanto la temperatura del liquido frio que
bafia la parte nervada, es #;,, y la temperatura de
esta superficie, 7,,. Los valores de los coeficientes
de traspaso del calor son oy y o,, siendo oy < oy.

Cuando el estado térmico del sistema es esta- o
cionario la cantidad del calor transmitido O puede g;géfl-g; :""‘t‘:_’;“;‘e};s‘g:
expresarse mediante tres ecuaciones:

una pared nervada.
Q= Fi(ty,—1,1);
A
0= Epl(rpl_tpﬂ); (a)

O = o Foty o — 15y 9).

Si determinamos de aqui las diferencias particulares de temperaturas
entre los dos medios, obtenemos:

1

thri—lp1=0——:

fl1 pl Qﬁ(lF)’

: g Bl

lor—tys =0— —; b

pl p2 Ql Fx ()
1

La— s = .

p2 fl2 ngFg

Al sumar las ecuaciones del sistema (b) obtenemos la diferencia total de
temperaturas entre los dos medios

i
A

1
-+ i
ok £ oo Fy

fru—frlz:Q( - ) (©)

De la ecuacién (c) se determina el valor de Q:

1
5 1 d 1 1 (tn 1 — trr2) = kot 1 —trr o), (6-15)
o Fy ok A 12 0 Fy




asi como el valor del coeficiente de termotransferencia ky:

1
ky = : :
L 7o (6-16)

“1F1 A Fx ﬂng

Si el calculo se realiza por una unidad de superficie lisa, tenemos:
. o
=TT k(tery — g1 2) (d)
1
y
1
ky (e)

TR TR T A ¢

oy A o Fz

Si el célculo se lleva a cabo, por una unidad de superficie con nervios,
entonces la ecuacién de cilculo toma la forma:

@=L = kyltns — tn) (f)
F

1
k= 3
2 i % % 1 (2

o 5 AR %a

De este modo, si estd dada la superficie con nervios y se conocen los
valores de los coeficientes de traspaso del calor ¢, y o, el calculo de transmi-
si6n de calor a través de una pared de este tipo no presenta dificultades.
En este caso es necesario sélo tener presente la superficie por la cual se
realiza el calculo, puesto que dependiendo de esto, los valores numéricos
del cocficiente de termotransferencia serdn diferentes. La relacidn entre las
areas de la superficie con nervios F, y la lisa F; se llama coeficiente de costi-
llaje.

El célculo de la transmision de calor a través de una superficie con ner-
vios, aducido aqui, se refiere al caso en que esta dado el costillaje. Pero
a la par con tales calculos con bastante frecuencia se necesita calcular
inicialmente el mismo costillaje, es decir, determinar las dimensiones, la
cantidad y el orden de disposicion de los nervios. De acuerdo con su des-
tinacion pueden plantearse diferentes exigencias: en un caso €s necesario
usar de modo eficaz el material; en otro, se necesita la transmisién maxima
de calor; en un tercer la masa minima o las dimensiones minimas, o sea,
termopermutadores compactos.

Al realizar el célculo de la transmision de calor hemos supuesto que la
temperatura f,, es igual para toda la superficie nervada. En realidad, a
consecuencia de la resistencia térmica la temperatura del nervio cerca del
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vértice es mas baja que cerca de su base. Ademas, al dotar los nervios a
una superficie, cambian también las condiciones generales del intercambio
de calor tanto a consecuencia de la alteracion del caracter del movimiento
del liquido, como debido a la variacién de la irradiacion mutua de las
partes de la superficie de calefaccion. El valor correcto del coeficiente de
traspaso del calor o, y la distribucion de la temperatura por toda la super-
ficie nervada se puede establecer experimentalmente.

El costillaje de las superficies de calefaccién se usa tanto para igualar
las resistencias térmicas, como para intensificar los procesos de transmision
de calor en total. Existen dispositivos de intercambio térmico, por ejemplo,
radiadores de calefaccion central calentados por agua [o;= (2+ 5)-103],
y enfriados por aire [, = 10+ 50 W/(m2.°C). En tales casos para intensi-
ficar la transmisiéon de calor por el lado en que el coeficiente de traspaso
del calor es menor, es decir, por el lado en que se halla el aire, al emplear
el costillaje se aumenta la superficie de calefaccion. A veces el costillaje
se realiza por ambos lados; eso se hace en aquellos casos en que se necesita
disminuir las dimensiones del intercambiador de calor, siendo al mismo
tiempo pequeiios los valores de oy ¥y o..

Se aplican diferentes métodos para fabricar las superficies nervadas.
En unos casos son piezas integras de fundicion, en otros los nervios se
fabrican independientemente y luego se fijan a la superficie correspondiente.
El altimo caso tiene la ventaja de que los nervios pueden fabricarse de otro
material que tenga mayor conductibilidad térmica que la misma pared;
asi es posible lograr que toda la construccion sea mas ligera. El contacto
estrecho entre la pared y los nervios se logra al poner éstos en estado ca-
liente y soldar después los lugares de unién. Como regla, el plano del
nervio debe estar dirigido en el sendido del movimiento del fluido de
trabajo y para el movimiento libre, en sentido vertical. A veces, para
turbulizar artificialmente el flujo del liquido y destruir la subcapa viscosa,
los nervios bajos y muy espaciados se colocan también en sentido transver-
sal al movimiento del flujo.

2. Capas intermedias de gas o de liquido. Teniendo en cuenta la baja
conductibilidad térmica del aire, frecuentemente, a fin de reducir las
pérdidas de calor, en las paredes de viviendas y las albaiiilerias de las cal-
deras se dejan capas intermedias de aire. Sin embargo las capas interme-
dias de aire cumplen su mision sélo cuando estin correctamente calculadas
y construidas. Ante todo dichas capas intermedias deben ser herméticas
En caso contrario, en éstas surge un flujo de aire y se crean condiciones
favorables para intensificar el proceso de transferencia de calor.

La transferencia de calor a través de dos paredes duras y la capa inter-
media entre éstas puede considerarse como la transferencia de calor a través
de un muro complejo de tres capas. Toda la tarea se reduce entonces a la
correcta eleccién del valor del coeficiente efectivo de conductibilidad tér-
mica de la capa intermedia. Por eso, es necesario examinar de modo mas
detallado las condiciones de transferencia del calor a través de las capas
intermedias.

Supongamos que entre dos paredes planas cuyas temperaturas son
fp1 Y tye, €Xiste una capa intermedia de gas. El espesor de esta capa inter-
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media es J y el coeficiente de conductibilidad térmica del medio que la
llena, es A(fig. 6-10). Puesto que a través de la capa intermedia el calor se
transmite no solamente mediante conductibilidad térmica, sino también
por conveccién y radiacion, la cantidad de
calor transmitida por unidad de tiempo
desde la superficie caliente hacia la fria, a
través de la capa intermedia es igual a:

T 4
Q = keaplkp1 — 1, ) F + CF(—I-EE‘) —
_ [ T
100
Q = (k:ap + [xrad)F(tp g Ip 2)3 (6'17)
donde F es el area de la superficie de

cambio de calor;
o.a €S el coeficiente de trapasso del

O

Ys

0 WL

y ' iacion [véase (6-1)];
Fig. 6-10. Transferencia de ca- calor por ra,d [ (@:1)]
lor a través de una capa inter- ke, €s el coeficiente de termotrans-
media liquida. ferencia por contacto a través de

la capa intermedia.

En ausencia de conveccién, k., = A/0; pero si hay conveccion,
Keap > 2[0.

Para facilitar el clculo y simplificar la eiaboracion de los datos experi-
mentales se acepta considerar el complejo proceso de transmision de calor
por contacto a través de una capa intermedia de gas o de liquido como un
proceso elemental de transmision de calor mediante conductibilidad térmica
introduciendo cierto coeficiente equivalente de conductibilidad térmica
Zeq- En este caso la cantidad de calor transmitida por el contacto Q. debe
ser determinada con ayuda de la expresion siguiente:

";‘l o R (6-18)

Qc T kcon(rpl"" p'?.) >

de donde A, = kp0.

Por lo tanto, A, es precisamente el valor del coeficiente de conducti-
bilidad térmica del medio, para el cual a través de la capa intermedia se trans-
mite mediante la conductibilidad térmica una cantidad igual de calor a la
que se transmite en el caso de un proceso complejo de transmision de calor.
El valor de 4., se determina directamente mediante los datos aducidos en
el cap. 3.

Al designar la relacion 4.,/ por g, se puede llegar a las siguientes for-
mulas de calculo:
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a) para las capas intermedias planas

a4 A
-%— = gi— (sc?-l-%d) (rpl_tvﬁ)z E"E(tpl Er tpg)_'_

i) T\ ke :
ool ) () o

b) para las capas intermedias cilindricas

" 4 4
$ =0 = 2L Gty + ] (1) = (T2) ] 6

5 100 100
s
1

El valor de ¢, se toma de la grafica de la fig. 3-31 o se calcula segiin
las formulas (3-44) y (3-45).

Si es necesario determinar la transferencia de calor solo a través de la
capa intermedia, entonces el calculo efectuado mediante las férmulas
(6-19) y (6-20) da el resultado final. Pero si la capa intermedia representa
solamente una parte de la pared compleja, entonces, para tener la posibi-
lidad de realizar el calculo conforme a las férmulas para una pared de
capas multiples, es necesario determinar el coeficiente efectivo de conduc-
tibilidad térmica A de la capa intermedia teniendo en cuenta la transmision
de calor mediante radiacion. Para las capas intermedias planas este coefi-
ciente se determina por la férmula:

Qo A
feg = —————— = | 6— F g | 0 = £A + gd 6-21
T ( 5 e : (6-21)
y para las cilindricas,
g = B4+ Jma gy A (6-22)
2 d

Si las capas intermedias estdn llenas con un liquido de goteo, los segun-
dos términos en las formulas (6-21) y (6-22) que consideran la influencia
de la radiacién térmica se eliminan; en este caso A, = g.A. Pero en las
capas intermedias de aire la influencia relativa de la radiacion térmica
puede ser importante. Por lo tanto si éstas se destinan a disminuir las
pérdidas térmicas, es necesario que la radiacién térmica sea minima. Esto
se puede lograr reduciendo la radiacién de las paredes. Sin embargo el
medio mas eficaz en este caso son las pantallas de cualquier material fino
(hojalata u hoja metdlica). Entonces, puesto que las pantallas reducen
la intensidad del movimiento de conveccién del gas, por lo comfin, dis-
minuye también la transferencia de calor por conveccién. Tal método
encontré amplia aplicacién en el aislamiento de vagones frigorificos, avio-
nes, naves, etc. Como pantalla se toma, normalmente, una hoja de
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aluminio que se coloca en capas regulares o en forma arrugada (fig. 6-1 1).
Las ventajas de dicho aislamiento térmico son su alta eficacia y su pequefa
masa,

Ejemplo 6-3. Determinar la densidad del flujo calorifico a través de una pared cuya
parte fria lleva nervios, siendo el coeficiente de costillaje F,/F; = 13. El espesor de la
pared 6=10 mm y el coeficiente de conduc-
tibilidad térmica del material 1—40 W/(m -“C).
Los coeficientes de traspaso del calor son
o =200 y oy = 10 W/(m*-°C) y las tempe-
raturas, fe ;= 75°C y 1, = 15°C, respec-
tivamente.

Determinemos inicialmente el coeficiente
de termotransferencia segin la férmula (e)

1

ky = s
1 0,01 1
— 1'.. e L1
200 40 10-13
- 1
Fig. 6-11. Métodos para colocar hojas 0,002 + 0,00025 + 0,0077
de aluminio en los espacios aéreos
con el fin de reducir la transmision de oS - 2. 0.
calor. = m = 77 W/(m® - °C);

y la densidad del flujo calorifico, seglin la férmula (f):
gy = kiltg11 — tey9) = T7(75 — 15) = 4620 W/m?.
Si no hubiese nervios, tendriamos

1 1 1
& 0,005 + 0,00025 + 0,1  0,10525

1/200 + 0,01/40 + 1/10
= 9,5 W/(m?-°C).

Asi, pues el costillaje de la superficie permite aumentar la termotransferencia en
mds de 8 veces.

6-4. Intensificacién de los procesos
de termotransferencia

Al resolver los problemas pricticos de termotransferencia en unos
casos es necesario intensificar el proceso y en otros, por el contrario,
frenarlo con todos los medios. Las posibilidades de llevar a cabo estos
requerimientos emanan de las regularidades con que transcurren los prin-
cipales métodos de transmision de calor examinados en los capitulos ante-
riores.

La resistencia térmica de una pared se puede reducir disminuyendo el
espesor de la pared y aumentando el coeficiente de conductibilidad térmica
del material; la emisién calorifica por contacto se puede intensificar mez-
clando el liquido y aumentando la velocidad del movimiento; durante la
radiacion térmica la emisién de calor se intensifica mediante el aumen-
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to del grado de radiacién integral y de la temperatura de la superficie
emisora. _ .

El problema de los métodos mediante los cuales se mtens@ca el pro-
ceso de termotransferencia es mucho més complicado y su solucién correcta
s6lo puede obtenerse sobre la base de un cuidadoso analisis de las condi-
ciones particulares de la termotransferencia. )

En calidad de ejemplo examinemos la férmula del coeficiente de termo-
transferencia para una pared plana. Si se desprecia la resistencia térmica
de la pared, es decir, se supone que 3/4 = 0, entonces la férmula (6-5)
toma la forma:

1 = “rxs__ (a)
i +ay
.1 404 % T X3
oty 221

ku=

de donde se deduce que el coeficiente de termotransferencia siempre es
menor que el coeficiente de traspaso del calor por pequefio que éste sea.

En realidad, supongamos que &; = 40 y «, = 5000 W/(m*-“C), entonces k, = 39.7
W/(m*-“C). El aumento de «, en la practica no se reflejard de ningtin modo en la magni-
tud Ky: cuando o; =40 y o, = 10000 W/(m®-°C), ko, = 39,8 W/(m?-°C). Un cambio
considerable de k; se puede obtener solamente al alterar el menor valor de o, en el caso
dado «,. Si, por ejemplo, o, = 5000 y o, = 80 W/(m? -°C), entonces ko = 78,8 W/(m?-C);
si se pone o, = 200 W/(m*-°C), entonces kg = 192 W/(m?-°C).

W/(m?*°¢)
B T 1 -
o, e/
8 1 _egeg =g fLﬁ"M/
I = = E =
] k fc_iﬁ_*&{_ “ox ey // hy/i/ﬁl/-——_
1 S
ke
- o / /.--""-‘—.
7 [LL |
F 4 4"“‘"’" - J
¢ = r-%a_
5 E S 1 L= 1 ) ! E}C,'lfﬁ'sl
TR e 4 & 8 i 72 14 16
W/(m?°g)

Fig. 6-12. Dependencia ky = f(%;, %3).

La igualdad ko, = f(ay, %) se expone en la fig. 6-12; ésta muestra que con el aumento
de 2, el crecimiento relativamente rapido de k, tiene lugar solo hasta aquel momento
en que #; y o se igualen entre si. Con el aumento ulterior de o, el crecimiento de k,
se decelera y luego précticamente se termina por completo. Por consiguiente, si o A2 g,
entonces la transmision de calor se puede intensificar, aumentando cada uno de o, Pero,
si o < u,, entonces se puede lograr la intensificacion del proceso sélo aumentando el
menor de éstos, en el caso dado, «,.
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En el anilisis que acabamos de realizar, para simplificar los célculos, hemos aceptado
la resistencia térmica de la pared igual a-cero. En una serie de casos esto se permite
hacer también en los cilculos técnicos, sin embargo siempre es necesario conocer el
error cometido durante este cdlculo. Supongamos que para cualquier caso concreto

1

ky = m - Si se toma en consideracion la resistencia térmica del muro o4,
entonces cambiard el valor del coeficiente de termotransferencia:
1 1
ks —— = — | (b)
1/oy + 1jo, + S/4 1/ko + 84
Al dividir ambos miembros de esta igualdad por k,, obtenemos:
ks . 1
s E L (6-23)
A

Esta tltima ecuacion est4 representada en la fig. 6-13 en forma de curvas, en la que
sobre el eje de las abscisas estd trazado el valor de 8/2: sobre el eje de las ordenadas,
k|ko, y €l valor de k, se ha elegido como pardmetro. En la figura se ve que al aumentar
la resistencia térmica de la pared el valor de & disminuye tanto més fuertemente, cuanto
mayor es el valor inicial de Kj. Con el fin de ilustrar esta deducciéon examinaremos varios
ejemplos numéricos. Sea dado un intercambiador de calor en que se calienta el agua;
en el lado en que se halla el agua «, = 5000 W/(m? -°C). El espesor de la pared de acero
del aparato es 6 = 3 mm y 4 = 30 W/(m -°C); por consiguiente, 5/4 = 1 -10~4m? “C/W.

a) Si el calentamiento se hace con gas y «; = 40 W/(m?® - °C), entonces

1 1
Yoy + 1oy 1/40 + 1/5000

kn—

= 39,7 W/(m?- °C)

y segtin la formula (6-23)

39,7 397
T 141-1074-39,7 1,004

& 39,7 W/m?:°C),

es decir, k = k.

10 a‘l'g=f W /{m-"’-"ﬂ‘)
k’ ——— -
b \Q\ﬁ-\“‘"ﬁ— 500
{] P \ ""--...___--..______--_
0 \ NN Tl
i \\\ T e ||
1<y
oLt 1+ 5 \"\..._ \‘“’"“'-M-.
9 i —_ 70000
1 l 1 1 1 1 1 1 T.;g
/) 0 20 a0 40 60 70 80
ma<c/w

Fig. 6-13. Dependencia k = f(ko, 6/7).
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b) Si el calentamiento se realiza con vapor que se condensa, y oy = 10000
W/(m?-°C), entonces

1

1PN ST S R N ., 8.0
k 1/10 000 + 1/5000 3300 W/ "0

n3 3300
JEE

es decir, k = 0,75 k.
c) Si el calentamiento se efectiia con vapor que se condensa, pero la pared de acero
estd sustituida por una de cobre [A = 300 W/(m - °C)] del mismo espesor, entonces

d/4 = 0,003/300 = 1-103(m?®-°C)/W: ko = 3300 W/(m2-°C)

= 2500 W/(m?*-°C),

x 3300
~ 1+1-10-5-3300
es decir, k = 0,97 k,.

= 3240 W/(m?-°C),

Estos resultados los obtendremos también segiin las curvas de la fig. 6-13.

De los ejemplos citados se deduce que, si existen grandes valores de kg, no se puede
despreciar de la resistencia térmica de la pared. Por eso en los cdlculos técnicos es nece-
sario analizar de modo correspondiente su influencia. Estas deducciones son aplicables
para apreciar la influencia tanto de la resistencia térmica del mismo muro, como la de
la resistencia térmica de las sedimentaciones del hollin y de la incrustacion. Puesto que
los coeficientes de la conductibilidad térmica de incrustacion y, sobre todo, del hollin
tienen valores bajos, incluso una capa insignificante de estas sedimentaciones ocasiona
gran resistencia térmica. Una capa de incrustacion con espesor de 1 mm tiene resis-
tencia térmica equivalente a 40 mm de la pared de acero y 1 mm de hollin, a 400 mm
de la misma pared. Ademds de reduccion de la emision calorifica la sedimentacion
de la incrustacion sobre la pared es también perniciosa porque en este caso aumenta
la temperatura del muro. En algunos casos esta circunstancia puede causar una averia,
Por eso durante la explotacion de los aparatos destinados para intercambio térmico,
es necesario preservarlos contra cualesquier sedimentaciones sobre la superficie de cale-
faccion.

Al determinar las resistencias térmicas particulares es facil encontrar
también la solucion al problema de la intensificacién de la termotransfe-
rencia. Si las resistencias térmicas particulares son diferentes, entonces,
a fin de aumentar la transmisién de calor basta disminuir la mayor de éstas.
Si todas las resistencias térmicas particulares son de un mismo orden, es
posible aumentar el coeficiente de termotransferencia a costa de la reduc-
cion de cualquieras de las resistencias. La variacién de cada una de ellas
provoca tanto mayor cambio de la transmisién de calor, cuanto mayor es
la relacién inicial entre esta resistencia térmica y las demés resistencias.
En la resolucién del problema planteado tiene gran importancia una com-
posicién correcta de la superficie de calefaccion. La 1dltima debe ser tal,
que las condiciones reales de la transmision de calor correspondan a la
tarea y no empeoren en transcurso de la explotacion.

De lo antes expuesto se evidencia que es posible detectar el mayor
obsticulo en la transmision de calor y planear los métodos de su elimina-
cion sélo a base del conocimiento y del analisis de las resistencias térmicas
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particulares. Pero el conocimiento solamente del coeficiente de termotrans-
ferencia o de la resistencia térmica total no da nada en este sentido. Por eso,
al exponer el curso no nos hemos limitado exclusivamente al analisis de
los procesos de transmision de calor y la recomendacién de los valores de k,
sino que hemos examinado de modo detallado las condiciones particula-
res del intercambio de calor.

En realidad, supongamos que hay dos intercambiadores de calor com-
pletamente iguales. Después de ensayarlos resulté que para uno de ellos
el valor del coeficiente de termotransferencia es k; y para el otro, k; y que
k, > ko. Si disponemos solamente de estos datos es imposible determinar
la causa del mal trabajo de uno de estos dispositivos. Por eso todos los
ensayos de los intercambiadores de calor deben realizarse de tal modo que,
ademas del coeficiente de termotransferencia k, podrian obtenerse los
valores para todas las componentes de sus magnitudes oy, o, 4, J;, etc.
El conocimiento de estas magnitudes permite aclarar la causa de mal fun-
cionamiento de un intercambiador de calor, planear las medidas de su
reconstruccioén, generalizar los resultados del experimento y aplicarlos a
otros dispositivos analogos al ensayado.

Pero, para determinar los valores de a, y o5, aparte de las temperaturas
de los liquidos caliente y fria, es necesario conocer la temperatura de la
pared, o sea, la de la superficie de cambio de calor. Al probar las instala-
ciones que se encuentran en funcionamiento no siempre es posible o es muy
dificil medir la temperatura de la pared en condiciones de produccion.
En tales casos experimentalmente se determina sélo el coeficiente de ter-
motransferencia k,, pero los valores de «, y «, se establecen, a partir de
las regularidades ya conocidas para los fendmenos elementales del inter-
cambio de calor.

6-5. Aislamiento térmico

Si es necesario reducir la transmision de calor se debe aumentar la
resistencia térmica. Para esto es suficiente aumentar cualquiera de las
resistencias térmicas particulares, lo que se puede hacer de diferente modo.
En la mayoria de los casos esto se logra, colocando una capa del aisla-
miento térmico sobre la pared.

1. Tipos de aislamiento. Se llama aislamiento térmico a cualquier re-
cubrimiento auxiliar que contribuye a reducir las pérididas de calor hacia
el medio ambiente. La destinacion especial del aislamiento puede ser
diferente: economia de combustible, creacién de la posibilidad de realizar
procesos tecnoldgicos, o aseguramiento de las condiciones sanitarias de
trabajo. El modo de elegir y calcular el aislamiento debe ser diferente en
cada caso concreto. En el primer caso prevalecen las consideraciones del
caracter econémico y en el segindo y el tercero, los requisitos de tecno-
logia e higiene piblica.

Para el aislamiento térmico se puede usar cualesquier materiales de
conductibilidad térmica baja. Sin embargo, aislantes se llaman precisa-
mente a los materiales cuyo coeficiente de conductibilidad térmica a una
temperatura de 50 a 100°C es menor que 0,2 W/(m-°C). Muchos mate-
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riales aislantes se toman en su estado natural, por ejemplo, asbesto, mica
madera, corcho, serrin, turba, tierra, etc., pero la mayoria de éstos st;
obtiene como resultado de una elaboracién especial de materiales natu-
rales y en realidad son diferentes mezclas. Dependiendo de la tecnologia
de elaboracion o del porcentaje de contenido de sus componentes indivi-
duales, las propiedades aislantes de dichos materiales varian. A los mate-
riales de aislamiento friables casi siempre se les agregan ligadores que
empeoran sus propriedades aislantes.

El surtido de los materiales aislantes es muy variado. Muchos de éstos
llevan nombres especiales, por ejemplo, algodén mineral, zonolita, asbo-
zurita, mica amiantada, newvel, sovelita, etc. El algodén mineral se
obtiene fundiendo escoria y luego dispersandola mediante un chorro
de vapor. La zonolita se obtiene de la vermiculita (especie de mica), cal-
cinandola a una temperatura de 700 a 800°C. La mica amiantada es una
;nezcla.dc asbesto con particulas de mica. La sovelita es un producto de
industria quimica. Una gran aplicacion obtuvo el asi llamado aislamiento
de aluminio en hojas. En éste como aislador se usa el aire y toda la tarea
se reduce al hecho de bajar el coeficiente de conveccién y disminuir la
emisién de calor por radiacién que se logra, colocando una pantalla for-
mada por una hoja de aluminio (fig. 6-11). El coeficiente de conductibilidad
térmica de los materiales depende en alto grado de su porosidad. Cuanto
mayor es su porosidad, tanto menor es el valor del coeficiente efectivo
de C9nductibilidad térmica. La magnitud de la densidad del material
permite juzgar de su porosidad, con el aumento de la porosidad disminuye
la densidad del material.

Cuando se elige una sustancia para aislamiento es necesario tener en
cuenta las propiedades mecénicas de los materiales, asi como su capacidad
de absorber la humedad y de soportar altas temperaturas. Si el objeto
que se aisla, tiene alta temperatura, por lo comtn, se usa un aislamiento
de capas miltiples: inicialmente se coloca el material que soporta altas
temperaturas, por ejemplo, el asbesto, y luego el material mas eficaz desde
el punto de vista de sus propiedades aislantes, por ejemplo, el corcho. En
este caso el espesor de la capa de asbesto se elige partiendo de la condicién
de que la temperatura en el corcho no sea mas de 80°C. El aislamiento de
objetos situados en locales hiimedos y de bajas temperaturas constituye un
problema serio. Si el material se satura de agua sus propiedades aislantes
se reducen bruscamente. Para contrarrestar el desarrollo de este fenémeno
se toman normalmente medidas especiales.

Hasta ahora hemos hablado de las propiedades aislantes de los materia-
les tomados por separado. Pero cuando un material se coloca sobre el
objeto, dpbido a las impurezas que contiene y al método de aplicacion
las propiedades aislantes del material cambian. En este caso la correcta
nocién del aislamiento nos la da no el coeficiente de conductibilidad tér-
mica del material, sino el coeficiente de conductibilidad térmica de toda la
construccién. Este wltimo coeficiente tiene gran importancia préctica y
se determina de modo aproximado mediante un calculo. Sin embargo
s6lo experimentalmente es posible determinar su valor preciso. El experi:
mento puede realizarse tanto en un laboratorio, como en las condiciones
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de produccién. Para calcular el aislamiento térmico se usan, generalmente,
las férmulas de termotransferencia que hemos examinado en detalle ante-
riormente; todo lo dicho alli acerca de las simplificaciones conserva por
completo su valor para este caso. Al realizar el célculo del aislamiento
debe llevarse el orden siguiente. Primero se determinan las pérdidas de
calor admisibles para el objeto que tiene el aislamiento. Luego se elige
el tipo de aislamiento y, al suponer la temperatura en la superficie del
aislamiento, se determina la temperatura media de éste t,;, a partir de la
cual se determina el valor que le corresponde al coeficiente de conducti-
bilidad térmica A.;,. En el cilculo del aislamiento se puede prescindir de
la resistencia térmica de la emision calorifica desde el liquido caliente hacia
el muro y la de la misma pared. Se puede considerar que la temperatura
de la superficie a aislar en este caso es igual a la temperatura del liquido
caliente. Conociendo las temperaturas de las superficies interior y exterior
del aislamiento y el coeficiente de conductibilidad térmica, se determina el
espesor necesario del aislamiento d,;,. Después selleva a cabo un célculo
de comprobacién y se determinan los valores de la temperatura media de
la capa aislante y los de temperatura de la superficie. Si estas tltimas se
diferencian mucho del valor aceptado previamente, todo el célculo se
repite de nuevo, planteando un nuevo valor para la temperatura de la
superficie de aislamiento. Este método se aplica hasta que la diferencia
entre las temperaturas esté dentro de los limites admisibles.

Cuando la emision calorifica ocurre en las condiciones de conveccion
libre y el medio ambiente tiene una temperatura f;, = 20°C se puede
determinar el espesor del aislamiento de las tuberias, con precision de
hasta el 3—59%, segin la férmula [67]

d},ﬁll.ﬁﬁr‘[.'ﬂi

ais 'pl , (6_24)
a1’

Ogie —=12,75

donde J,;, es el espesor del aislamiento, en mm;
d, es el diametro de la tuberia, en mm;
t,1 €s su temperatura;
Jais €s el coeficiente de conductibilidad térmica del aislamiento;
g, es la densidad lineal del flujo calorifico.

En la fig. 6-14 viene dada la gréfica con ayuda de la cual es posible en-
contrar, sin necesidad de recurrir a célculos, los valores de d':2, A1:3, 173
y g}-%. Si la temperatura del medio ambiente es mayor que 20°C, las pér-
didas de calor disminuyen aproximadamente el 1,59, para cada 5°C de
aumento de la temperatura.

2. Condiciones que deben cumplirse para elegir racionalmente el material
destinado al aislamiento térmico de tuberias. Al cubrir una tuberia con
aislamiento térmico, las pérdidas de calor no se reducen proporcionalmente
al aumento del espesor de aislamiento, es mas si la eleccién del material
aislante es incorrecta las pérdidas de calor creceran. Esto se debe a que en
la tuberia cubierta con aislamiento aumenta su superficie exterior lo que
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mejora las condiciones de evacuacién de calor. El anélisis muestra que el
material aislante esta elegido correctamente, si 4,;, satisface la desigualdad

A’nis < azdzlza (6-25)

donde d, es el diametro exterior de la tuberia y
o, es el coeficiente de traspaso del calor desde la superficie exterior
hacia el medio ambiente.
La condicion mencionada puede comprenderse si examinamos la resis-
tencia térmica total de termotransferencia de la tuberia que lleva una capa
aislante (fig. 6-15):

By = 1 +._,1~_1nﬁ_;_Lln_dsﬁ #_
ody 2’113 dy 22415 d, ttadyis
P
) B
30 \‘}‘) {
20 g{
@
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d
2
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7 2 345681 20

Fig. 6-15. Tuberia con aisla-

Fig. 6-14. Grafico auxiliar para de- )
miento de una capa.

terminar d%2, 175, gl.5y 41,9,

La resistencia térmica total de la transmision de calor de la tuberia
antes de cubrirla con una capa de aislamiento era:

1 1 .
Ry=—+—In—
ST 2, d b

e
oyl

La comparacion de las magnitudes R, y R;, muestra que al aplicar el
aislamiento la resistencia térmica cambia en la magnitud

I d. 1 1 1
t - i 24ais i ds U ( dy dais ) (a)

Esta correlacion muestra que al colocar el aislamiento la resistencia
1

dy; . o
In —2= crece y contribuye a la reduccién
ais 2

térmica de la capa aislante
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de las pérdidas de calor, pero simultineamente disminuye en la magnitud

s i1 1 i . . [THE A i
——{ = la resistencia térmica de la emision calorifica hacia el

Ha dz dais -

medio ambiente debido al aumento de la superficie exterior (d,;; > d,).
Para disminuir las pérdidas de calor es necesario que la resistencia tér-

mica de la tuberia aislada R, sea mayor que la de no aislada R, es decir,

AR, > 0. (b)

Al introducir en la correlacién (b) el valor 4R), de la igualdad (a), y
al resolver la tltima desigualdad respecto a la magnitud A, obtenemos:

'2'313 < lz' o£:’.‘1’2ks

d.:
in ais

donde &k = ——— es un coeficiente numérico adimensional cuyo valor

d,
™ minimo es igual a 1, cuando d,;; — dp*.

Las consideraciones expuestas determinan la condicién principal (6-25)
para la eleccién racional del material destinado al aislamiento térmico de
tuberias.

Si no se cumple la condicion (6-25), es decir, se elige un material para el
cual Ay > o, dy/2, entonces, al colocarlo sobre la tuberia las pérdidas
de calor no se reduciran, sino, por el
contrario, aumentan; para cierto es-
pesor de la capa aislante las pérdidas
alcanzaran su maximo y sélo al aplicar
una capa aun mas gruesa las pérdidas
comenzaran a disminuir paulatina-
mente. En la fig. 6-16 se muestra
como se cambian las pérdidas de calor

i . ] en la tuberia ¢,, dependiendo del espesor
F_1g. 6-16. ];)ependencua entre las pér- a2 R T A
didas térmicas de la tuberia g; y el € 1a Capa 0, 13 (dais ; ») para
espesor de la capa de aislamiento los casos en que se ha realizado una
ais =0,5:(dyjs — dp) para una eleccion  eleccién racional y una erronea del
racional (/) y para una incorrecta (2), g 3 4
del material de aislamiento. material de aislamiento.

Las pérdidas maximas de calor

cuando hay una eleccion incorrecta del material aislante tienen lugar, si
el didmetro toma el valor de

0"

dlys = 2 Hais (©)

o

ﬁ =dais —d,

, por consiguiente, k =
7 % P 18] )

v Cuando d,;; — ds, la magnitud In
= dyjld; — 1.
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Esta correlacion se obtiene después de diferenciar la expresion (a) con
respecto a d,;, e igualar la derivada a cero. El valor dZ; que se determina
de la igualdad (c) se llama a menudo ‘“‘didmetro critico de aislamiento
térmico” (este nombre no es muy adecuado, puesto que en dicho caso
el aislamiento esta eligido incorrectamente).

Ejemplo 6-4. Es necesario cubrir con aislamiento térmico una tuberia cuyo didmetro
exterior d, = 15 mm. ;Serd conveniente o no usar como material aislante el asbesto,
si su coeficiente de conductibilidad térmica 4,;.=0,1 W/(m-°C)? El coeficiente de traspaso
del calor de la superficie exterior al medio ambiente o, = 8 W/(m?-°C).

A base de la condicion (6-25) tenemos:

80,015
1’:3 = ——— = 0,06 W/m-“C).

Puesto que, a partir de las condiciones del problema 4,;, =0,1 W/(m-°C) y, por
consiguiente, para el asbesto A,;.>osds/2. En el caso dado no es conveniente usar este
material para el aislamiento térmico de la tuberia. De la condicion principal (6-25) se
deduce que aqui es necesario usar materiales para los cuales 4 ;; < 0,06 W/(m-°C) [por
ejemplo, el filtro basto de lana en el que A = 0,05 W/(m-°C)].




CAPITULO 7

CONDUCTIBILIDAD TERMICA
NO ESTACIONARIA

7-1. Descripcion del proceso

Anteriormente se han examinado las condiciones de propagacién del
calor cuando el régimen era estacionario y cuando el campo de temperatura
no variaba con el tiempo, sino que permanecia constante. Pero si el campo
de temperatura varia con el tiempo, o sea, es una funcién del tiempo,
entonces los procesos térmicos que transcurren en dichas condiciones,
se llaman no estacionarios.

El carécter no estacionario de los procesos térmicos estd condicionado
por el cambio de entalpia del cuerpo, y siempre est4 ligado a los fendmenos
de su calentamiento o enfriamiento. A titulo de ejemplo examinemos el
caso siguiente. Un cuerpo se introduce en un medio cuya temperatura es
mas alta; inmediatamente entre el medio y el cuerpo surge un proceso
de intercambio térmico y el cuerpo comienza a calentarse. Al principio
se calientan las capas superficiales, pero paulatinamente el proceso de
calentamiento se propaga también al interior del cuerpo. Las curvas en
la fig. 7-1, a, muestran cémo varia la temperatura del cuerpo durante el
calentamiento, en dichas curvas f, es la temperatura de la superficie y ¢,
es la temperatura en el centro del cuerpo. Al pasar cierto tiempo (desde
el punto de vista tedrico ilimitadamente grande) la temperatura de todas
las partes del cuerpo se iguala y comienza a ser idéntica a la del medio
ambiente, es decir, se establece un equilibrio térmico.

En el régimen no estacionario la intensidad del suministro del calor
tampoco es constante en transcurso del tiempo. La curva de la fig. 7-1,b
nos da la nocién de cémo varia esta magnitud. A medida que se calienta
el cuerpo la intensidad de la transmisién de calor disminuye paulatinamente
y en el limite tiende a cero. El 4rea comprendida entre los ejes y la curva
representa la cantidad total de calor transmitida en un tiempo . Este
calor lo acumula el cuerpo que lo consume para elevar su entalpia. De
modo anélogo transcurre también el proceso de enfriamiento del cuerpo;

en este caso su entalpia disminuye y el calor liberado es transmitido al
medio ambiente,
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Como el segundo ejemplo examinemos el proceso de transmisién de
calor a través de una pared. Supongamos que inicialmente el prgcesotfue
estacionario; la temperatura del medio caliente, #{,;; la del frio, 7 ¥

13

Fig. 7-1. Conductibilidad térmica en el régimen no estacionario: cardcter de la variacion
de las temperaturas y de la cantidad de calor transmitido en el tiempo.

la de la pared, 15, y fp (fig. 7-1,¢). Si cambiamos ahora el régimen
de transmision de calor, por ejemplo, aumentamos bruscqmente _Ia tempe-
ratura del medio caliente hasta 7, entonces pasado cierto }1emp? el
proceso dejard de ser estacionario. La curva de temperatura fg; — fp —
— tpe — tfp; cambiara hasta que se establezca de nuevo un régimen
estacionario th; — thy — ths — . La variacion de f,, y f,, con el
tiempo se representa por separado en la fig. 7-1,d. Las curvas de la
fig. 7-1, e dan la nocién de cémo varia con el tiempo la cantidad de calqr
transmitido para el caso examinado. Aqui Q' y Q" son !os ﬂ!.l_]OS, calori-
ficos en los regimenes estacionarios, 0, y Q, son los flujos calorificos a
través de las superficies caliente y fria en el rég1me'n no estacionario. El
clemento superficial sombreado representa la cantidad de calor que se
gasta para cambiar la entalpia de la pared (c?.lor ?cur_nulado). -

De este modo el proceso térmico no estacionario siempre esta hg?.do
al cambio de la entalpia del cuerpo y ademés esta condicionado por éste.
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Puesto que la velocidad de variacién de la entalpia es directamente propor-
cional a la capacidad del material de transmitir el calor (es decir, al coefi-
ciente de conductibilidad térmica 1) e inversamente proporcional a su poder
de acumulacién (es decir, a la capacidad calorifica volumétrica cp), en
definitiva, la velocidad del proceso térmico en un régimen no estacionario
se determina por el valor del coeficiente de conductibilidad de la temperatura
o = A/cp. Este tiene aqui la misma importancia que posee el coeficiente
gel co?ductibilidad térmica en el régimen estacionario de propagacién
el calor. :

El cardcter antes descrito de la variacién de la temperatura y de la
cantidad del calor transmitido es valido sélo para cuerpos sélidos. Al
calentar cuerpos liquidos o gaseosos, en general, inevitablemente surge
la conveccién que contribuye a igualar la temperatura. En estos casos se
puede hablar de la variacién con el tiempo sélo de la temperatura media
del liquido.

Solucionar el problema de la conductibilidad térmica no estacionaria
significa hallar las dependencias que relacionan la variacién de temperatura
y la cantidad del calor transmitido con el tiempo para cualquier punto
del cuerpo. Tales dependencias pueden obtenerse mediante la solucién
de la ecuacion diferencial de conductibilidad térmica (véase § 2-2). La teoria
analitica nos plantea la tarea de obtener la solucién general del problema.
Dichas soluciones resultan bastante complicadas incluso para cuerpos
de forma simple: la placa, el cilindro y la esfera. Las soluciones de una
serie de problemas térmicos se encuentran en varios libros [18, 59, etc.]

Al resolver los problemas técnicos concretos desde el punto de vista
practico es aceptable el método de diferencias finitas de E. Shmidt o el
de balances elementales de A. P. Vanichev. Estos métodos se basan sobre
la suposicién de que es posible sustituir el proceso continuo por un proceso
que se desarrolla a saltos tanto en el tiempo, como en el espacio.

Cualquier proceso de calentamiento o enfriamiento de un cuerpo se
puede dividir convencionalmente en tres regimenes. El primero de éstos
abarca el comienzo del proceso, en el que como particularidad caracte-
ristica interviene la propagacion de las perturbaciones térmicas en el espacio
y la inclusién en este proceso de capas cada vez nuevas del cuerpo. La
velocidad de variacion de la temperatura en los puntos aislados es en este
caso diferente y el campo de temperatura se encuentra en una dependencia
fuerte del estado inicial que puede ser, hablando en general, diferente,
Por eso el primer régimen caracteriza la etapa inicial en el desarrollo del
proceso. Al pasar el tiempo, la influencia de las irregularidades iniciales
se nivela y la velocidad relativa de variacién de la temperatura en todos
los puntos del cuerpo comienza a ser constante. Esto es el régimen del
proceso ordenado. Después de transcurrir un tiempo prolongado (desde
¢l punto de vista analitico, i'imitadamente grande) llega un tercer régimen
estacionario, cuya particularidad caracteristica es la distribucién constante
de temperaturas en el tiempo. Si ademas en todos los puntos del cuerpo
la temperatura es la misma e igual a la temperatura del medio ambiente,
entonces habrd estado de equilibrio térmico.
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La solucién analitica resulta complicada puesto que plantea el problema
de obtener la dependencia comun que relacione simultineamente todos
los tres regimenes. Si se evita hacer esto, la tarea se simplifica conside-
rablemente. Precisamente este camino lo emprendieron muchos investi-
gadores.

Al resolver numerosos problemas practicos del enfriamiento y calenta-
miento de los cuerpos se puede prescindir del régimen primero o inicial
del proceso. Entonces se analiza sélo el segundo que cumple una ley
exponencial simple. G. M. Kondratiev denominé a este régimen regular;
creé su teoria del régimen regular y propuso una serie de métodos para
usar esta teorfa en la solucion de tareas précticas [40].

Al mismo tiempo existen considerables éxitos en la elaboracién de méto-
dos experimentales para solucionarlas. Estos pueden aplicarse a cuerpos
de diversa forma y cualquier planteamiento de las condiciones de contorno
(para una solucion analitica las condiciones de contorno deben plantearse
en forma de dependencias analiticas). Estos métodos se basan en laanalogia
que existe: entre los fenémenos de propagacion del calor y el movimiento
laminar del liquido, método de la analogia hidrotérmica [58]), entre los
procesos térmicos y eléctricos, método de la analogia electrotérmica [21].

Actualmente también muchos problemas complicados de la conduc-
tibilidad térmica no estacionaria se resuelven éxitosamente con ayuda
de computadoras electrénicas.

La necesidad de calcular el intercambio de calor, para un régimen no
estacionario, se determina segiin su importancia en el proceso de trabajo
del conjunto calculado. Asi, por ejemplo, en trabajo de calderas de vapor
y en la mayoria de aparatos térmicos de las centrales eléctricas, el régimen
no estacionario surge solamente al ponerlos en marcha, al pararlos y al
cambiarles el régimen de su funcionamiento. Pero en el trabajo de los
hornos de recalentar el régimen no estacionario es el fundamental: durante
el calculo resulta necesario determinar el tiempo que es imprescindible
para calentar el metal a una temperatura dada o la temperatura que
cl metal obtendra durante un intervalo determinado de tiempo.

7-2. Solucién analitica

La ecuacién diferencial de la conductibilidad térmica para los cuerpos
solidos tiene la forma:

at %t 2y %t
o _a(a_xi dy? +3z2)' e

Para la solucion analitica de esta ecuacion es necesario plantear las
dos siguientes condiciones de contorno: 1) la distribucién inicial de la
temperatura en el cuerpo; 2) la accién del medio ambiente sobre la super-
ficie del cuerpo. La ultima condicién se puede plantear mediante tres
procedimientos.
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a) En el’primer proce::ﬁmiento se da la temperatura de la superficie £, ;
en form_a gréfica esta condicién se expresa planteando el punto 4 (fig. 7-2, a).
La cantidad de calor dQ que pasa a través de un elemento de la superficie

Kt \V 1

|
I {
|
I sk
|
|

a ”
a)

Fig. 7-2. Interpretaciéon gréfica de los tres procedimientos usados para plantear las
condiciones de frontera.

dF en este caso no se conoce; en forma grafica lo dicho se expresa por
el hecho de que no se conoce la inclinacién de la curva de la temperatura
en el cuerpo, cerca de la superficie, es decir, el angulo ¢ (tgp — — dt/dn),
puesto que, segin la ley de Fourier, para cualquier momento de tiempo
la cantidad de calor que fluye desde el interior del cuerpo hacia la super-
ficie es igual a:

dr

b) En el segundo procedimiento, por el contrario, se da la cantidad
(}e calor que pasa a través de la superficie (es decir, a fin de cuentas, el
angulo @), pero no se conoce su temperatura 7, (fig. 7-2, b), es decir la
posicion del punto A4,

¢) Finalmente, en el tercer procedimiento se dan la temperatura del
medio ambiente #;, y el coeficiente de traspaso del calor entre el medio
ambiente y la superficie . Puesto que para la cantidad de calor do
que fluye desde el interior Yy que la superficie entrega al medio ambiente,
aparte de la expresién (a), se puede escribir también la expresién basada
sobre la ecuacion de Newton—Richman [véase la ecuacién (2-1)],

do = “(zp — Iy)) dF, (b)
entonces, después de comparar las ecuaciones (a) y (b), tenemos:
dat o
i Tp(rp_'rfl)' (7:2)
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La ecuacién (7-2) es la enunciacién matematica de la condicién de
frontera de tercera especie. De la fig. 7-2, ¢ tenemos:
ACT BN o — g e

t =—_______=___=p__.
&9 co dn 45 s

Por consiguiente, la condicién de frontera de tercera especie determina
el punto O por el cual tienen que pasar todas las tangentes a la curva
de temperatura. Este punto se encuentra en la superficie del cuerpo. El
punto O se llama director y se sitiia a la distancia s = 4,/x de la superficie.
De este modo, s es la subtangente a la curva de temperatura y no depende
de la forma de la superficie.

Como resultado de la solucién de la ecuacién (7-1) se debe hallar una
funcion tal que simultineamente satisfaga esta ecuacién y las condiciones
de contorno. La solucién de la ecuacién se realiza con ayuda de las series
de Fourier. Para diferentes condiciones de contorno se obtienen resultados
distintos, pero la metodologia admitida para la solucién es, en lo funda-
mental, igual. Para fines técnicos, en la mayoria de los casos, puede limi-
tarse a estudiar el transcurso del proceso solamente en una direccién
cualquiera x. En este caso la solucién general toma la forma:

para la pared plana

t=bx+c+ § A,(cos m,x + p, sen m,x)e” “"" ; (7-3)
n=1
para la pared cilindrica
t=blnr+ c+ Y Amr) + p,Yomp) e, (7-4)
n=0

donde Jye Y, son las funciones de Bessel de primera y de segunda
especies de orden cero.

Las constantes b y ¢ se determinan de las condiciones de que el régimen
es estacionario (cuando 7 = o) y de que Pn Y m,, son condiciones de
frontera y 4,, condiciones iniciales (cuando 7 = 0).

Aqui no se exponen detalladamente las soluciones; las descripciones
matematicas suficientemente completas de las soluciones se puede encontrar
en [18 y 59]. Pero, a titulo de ejemplo, limitemos a analisar sélo los resul-
tados finales de las soluciones para una placa, un cilindro y una esfera,
cuando se da un cambio brusco de la temperatura del medio. De las
ecuaciones (7-3) y (7-4) se deduce que la funcién buscada depende de
un gran nimero de parametros. Sin embargo, durante un analisis mas
detallado de las soluciones, resulta que es posible agrupar estas magnitudes
en dos magnitudes adimensionales: olfA, y at/l®. Estas magnitudes son
los nimeros de semejanza y se obtienen de las ecuaciones (7-1) y (7-2):

%L — Bi es el nimero de Biot;
'J'P
ri3

i Fo es el nimero de Fourier.




De acuerdo con el segundo teorema de la teoria de semejanza (véase
§ 2-3) la funcién buscada en forma de la temperatura adimensional v/’
para los diferentes puntos homélogos x/l = L se puede representar en
forma de una dependencia tal que:

”

u

= &(Bi, Fo, L).
[}]

(7-5)

1. Pared plana. Supongamos que el espesor de una pared plana ilimitada
es 26(/ = 9). Si como origen de lectura de la temperatura se toma la tempe-
ratura del medio ambiente #;, y la temperatura excesiva de la pared se
designa con v = t;; — 1, entonces la ecuacién (7-1) toma la forma:

o 2

dr dx* i (C)

Las condiciones de frontera son: cuando x=Z4

dv

4
=y d
dx o ()
La condicién inicial es: cuando 1t — 0,
=0 (e)
Durante la solucién de problemas técnicos, en la mayoria de los €asos,
es suficiente conocer la temperatura en la superficie v, y en el plano medio
de la pared v,. En este caso la ecuacién (7-5) se simplifica, puesto que el
argumento L se transforma en un nimero constante (cuando x = 0,
L =0y, cuando x = 3, L = 1). Por consiguiente

Ef: = @,(Bi, Fo) (f)

0,

- = @,(Bi, Fo). (2)

Ademas de la distribucion de las temperaturas con frecuencia €s necesario
conocer la cantidad de calor Q, transmitida durante el tiempo .

La relacion entre Q. y el calor Q' que puede ser desprendido (o absor-
bido) por el cuerpo durante el tiempo de su enfriamiento (o calentamiento)
total, es también funcion de sélo dos nimeros de semejanza Bi y Fo:

% = @4(Bi, Fo). (h)

Las dependencias de (f) a (h) se exponen graficamente en las figs.de
7-3 a las 7-5. Para determinar las magnitudes buscadas es necesario en
primer lugar calcular los valores de los ntimeros de semejanza Bi = o/
y Fo = at/6% segiin los cuales se determinan de las gréficas o'y Q,/0".
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} ! i lcularse facilmente también
Puesto que v’ y Q' son conocidas p_ueden ca :
102 valo(rles de ip, v y Q. La magnitud Q' = cpd’ 28 F, donde F es el
area de la superficie lateral de la placa.
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Fig. 7-3. Dependencia v,/v" = @ ,(Bi, Fo) para una pared plana ilimitada,
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Fig. 7-4. Dependencia vy/u” = @,(Bi, Fo) para una pared plana ilimitada.
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Fig. 7-5. Dependencia Q/Q’ = ®o(Bi, Fo) para una pared plana ilimitada.

Valiéndose de estos datos se puede trazar, d;a mod:o aﬁgﬁﬁ?ﬁ;ﬁ ;gdcai
istribucio uerpo,
e distribucion de la temperatura en €l C
Licchu;v;edque se conoce la direccion de las tangentes a esta curva ::n‘3 :t.::
untos (fig. 7-6). En efecto, desde los puntos x = + 0 lats' ta:v.?t%ados
pasan a través de los puntos directores O y O, los cualei e(s) s;.: e
E una distancia 4 A,/x de la pared. Pero en el punto x =
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es horizontal debido a la simetria de la curva de temperatura (dv/dx = 0).
De dicho modo se puede trazar la curva de distribucién de temperatura
para el cuerpo en cualquier momento de tiempo .

Los valores absolutos de las

;;gl_ > <07 temperaturas del cuerpo en la su-
29l Ty perficie y en el plano de simetria
o b para cualquier momento de tiempo
s 3 se determinan de las siguientes co-
a7 Irelaciones:
qﬁ = iy k\ Vg 1 n— n'p
495 / \ R W
y / [J] Igg— 1t
a4 7 W ;
g3} ,,” Y, \\\ Y ()
a2 f;’ / \\\\\\ % — r_;_l_—_r%,
e; —‘a‘jff,// \\\*ﬂ 1] f”‘_f
- / 0 L
a4 s *z donde f;, es la temperatura -del
7 fl - :
Ljﬂ/‘zjﬁ/(%%ﬁp’&bl' medio ambiente:

4 e
Fig. 7-6. Variacién del campo de tempe- Cyes lla tempt? Agteradniclal
ratura durante el enfriamiento de una del cuerpo;
pared plana ilimitada, f, es la temperatura de la
superficie ;
f, es la temperatura en el plano medio del cuerpo.
Los datos aducidos son aplicables para el enfriamiento y calentamiento,

asi como en los procesos unilateral y bilateral. En el ultimo caso § signi-
ficara el espesor total del muro.

2. Cilindro. Para un cilindro ilimitadamente largo (barra), cuyo radio
es R, la ecuacién diferencial de Ila conductibilidad térmica tiene la forma:

do L) 1 oo
N g TIOU k
dr (3:‘2 & r o )’ (ky
la condicién de frontera, cuando r — R, es:
o o
dr A ®

o=’ (m)

La solucién con respecto a vp/U', ve/v" y OO’ también es funcién
de sélo dos ntimeros de semejanza: Bi — aR/%, y Fo = at/R®. Estas depen-
dencias se representan graficamente en las figs. 7-7,7-8 y 7-9.

La magnitud Q' para un tramo del cilindro cuya longitud sea I, sera
igual a:

Q' =aRcp Iv'. (n)
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Fig. 7-7. Dependencia v,/v’ = @ (Bi, Fo) para un cilindro infinitamente largo.
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Fig. 7-8. Dependencia v/’ = @y(Bi, Fo) para un cilindro infinitamente largo.
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Fig. 7-9. Dependencia Q/Q" = ©,(Bi, Fo) para el cilindro infinitamente largo.




3. Esfera. Para una esfera de radio R la ecuacion diferencial tiene
la forma:

do " 2 &
— =g — +=— o
dr (ar" i r (')r) (©)
La condicién de frontera, cuando r — R, es:
v o
— = v. (p)
dr Ap

La condicién inicial, cuando 7 = 0, es:
Di= [ (r)

En esta ocasién también la solucién respecto a U/, vefv’ y Q/Q’
es funcién de sélo dos mimeros de semejanza: Bi y Fo. Estas dependencias
se representan graficamente en las figs. 7-10, 7-11 y 7-12. La magnitud Q'
para la esfera es igual a:

Q' = —:- R cv'. (s)

4. Dependencia en que se encuentra el proceso de propagacién del
calor en funcién de la forma y las dimensiones del cuerpo. La velocidad
con que transcurre el proceso de propagacién del calor para cualquier
cuerpo es tanto mayor, cuanto mayor es la relacién entre su superficie y
el volumen. Es ficil cerciorarse de esto, si se compara el valor de v, para
los cuerpos de distinta forma, siendo iguales los valores de Fo. Tal compa-
racién se expone en la fig. 7-13 en la que se dan las dependencias v,/v’ =
= f(Fo) para distintos cuerpos, cuando Bi — co. En la figura se ve que
para cuerpos de forma esferoidal, la velocidad del proceso es mayor que
para cualesquiera otros. Para los cuerpos cilindricos y prismaticos la
velocidad del proceso depende en gran medida du su longitud. Cuanto
menor es su longitud, tanto mayor ser4 su velocidad.

A los cilindros cortos, prismas y paralelepipsdos rectangulares se les
puede considerar como cuerpos formados por la interseccién de un cilindro
con una placa mutuamente perpendiculares, de dos placas con tres placas
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Fig. 7-10. Dependencia vl = ®,(Bi, Fo) para una esfera.
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Fig. 7-13. Dependencia vy/u" = @,(Bi, Fo) para unos cuerpos de formas dife-
rentes cuando Bi — c0. W .

! —placa; 2 — viga cuadrada de longitud ilimitada; 3 — cilindro de longitud ilimitada; 4 — cubo; 5 —
cilindro, su longitud es igual a su didmetro; 6 — esfera.
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de dimensiones ilimitadas, pero de espesor finito. Para una cilindro de
longitud finita el espesor de la placa 2 se toma igual a la longitud del
cilindro /. La temperatura relativa v/v’ para cualquier punto del cilindro
es igual al producto de las temperaturas relativas de este punto, obtenidas
para un cilindro ilimitadamente largo, y para una placa de longitud
ilimitada.

Este método de multiplicar las temperaturas relativas es aplicable
también a prismas y paralelepipedos rectangulares. Por ejemplo, la tempe-
ratura relativa en la superficie, situada en la mitad de Ia longitud del
cilindro, es igual al producto de la temperatura relativa de la superficie
de un cilindro ilimitadamente largo v,/v" por la temperatura relativa
existente en la mitad de una placa ilimitada vo/v"; del mismo modo la
temperatura relativa en el eje, en un punto situado en la mitad del cilindro,
es igual al producto de la temperatura relativa del eje vy/v’ de un cilindro
ilimitado por la temperatura relativa del eje vo/v’ de una placa ilimitada.

Ejemplo 7-1. Determinar la temperatura en el centro y sobre la superficie de un
cilindro de acero con didmetro d = 0,3 m y longitud / = 0,6 m después de pasar una
hora de haberlo metido en un horno. La temperatura inicial del cilindro 7 — 20°C;
la temperatura en el interior del horno fr) = 1020°C, a = 232 W/(m?®-°C), A= 35 W/
[(m-°C), ¢ = 680 J/(kg-°C) y p = 7800 kg/m®.

Primero realicemos el cilculo, suponiendo que el cilindro es infinitamente largo.
Al determinar el coeficiente de termodifusividad del metal tenemos:

A 35
a = diyl D8R Dt = 6,6']0%512}"5.
cp 680- 7800
Los valores de los ntimeros de semejanza son:

aR 232-0,150 1

Bi=—=""_2"_;
2y 35
ar  6,6-107%-3600
Fosi—mic — — a0
R? 0,15%

Usando estos datos segtin las figs. 7-7 y 7-8 hallamos los valores

vlv" = 0,16 ¥ vp/v’ = 0,26.

Puesto que v = #;;— ' = 1020 — 20 — 1000°C, entonces

u; = (tr;— 1), v° = 0,16-1000 = 160°C y 1, = 1020 — 160 = 860°C;

vy = (ty) — to), ¥ = 0,26-1000 = 260°C ¥ £, — 1020 — 260 — 760°C.

Ahora tomemos en consideracién la influencia de la longitud del cilindro de acuerdo
con la regla antes descrita. El espesor de la placa es 26 — / — 06my d=03m.

Puesto que las propiedades fisicas de la placa son las mismas que las del cilindro,
resulta que:

Pi= e g
3 35
.
Fo ar __6,6-]0‘3'3600_026
a1 ogeL. |
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Al usar estos datos y segiin las figs. 7-3 y 7-4 hallamos los valores

vy/v" = 0,43 y vyfo’ = 0,88.

Multiplicando los valores correspondientes de las temperaturas adimension?les
hallamos sus valores en el perimetro del tope %, en el centro del tope v,, en la mitad
de la superficie lateral v; y la mitad del eje v,:

01fo" = (V/0")cEp/07)p) = 0,16-0,43 = 0,069 y v; = 69°C;

D/0” = (0o[v") V)1 = 0,26:0,43 = 0,112 y v, = 112°C;

030" = ©y/0)e o/0)p) = 0,16-0,88 = 0,140 y vy = 140°C;

00" = vyfv")c(vy/")) = 0,26:0,88 = 0,228 y vy = 228°C.

Puesto que v; = #r; — f;, resulta 1; — fr; — v;; por consiguiente:

f; = 1020 — 69 = 951°C (segtin el primer cdlculo #; = r, = 860°C);

r; = 1020 — 112 = 908°C (segin el primer calculo f, = ty = 760°C);

3 = 1020 — 140 = 880°C (seguin el primer cédlculo ¢35 = p = 860°C);

1y = 1020 — 228 = 792°C (segtn el primer cdlculo #; = t, = 760°C).

Asi pués, cuando la longitud del cilindro es finita, el proceso de su calentamiento
transcurre de modo considerablemente mas réapido.

7-3. Métodos aproximados de resolucion

1. Método de diferencias finitas de Schmidt. Si en los célculos préctigos
surge la necesidad de resolver los problemas de la conductibilidad térmica
no estacionaria, con frecuencia se usa el método de diferencias finitas. !Sst.e
método se basa sobre la suposicion de que existe la posibilidad de sustituir
el proceso continuo por el que se realiza a saltos tanto en el espaci(?,
como en el tiempo. En este método la ecuacién diferencial de la conducti-
bilidad térmica (7-1) se sustituye por la en diferencias finitas, la que para
un campo unidimensional tiene la forma:

At A%t
dv Ax?

(7-6)

La aplicacion de este método al calculo de los cuerpos planos, cilindricos
y esféricos, asi como al célculo del campo bidimensional de temperatura
fue elaborada por primera vez por E. Schmidt. Examinemos cémo este
método se usa para un muro plano. Separemos la pared en capas de espesor
igual Ax (fig. 7-14) que designaremos con los nimeros (n — 1), n, (n + 1). .
... Dividamos también el tiempo en intervalos At que designaremos con
los numeros k, (k+ 1)...En este caso #,, define la temperatura en
la mitad de la capa n durante todo el intervalo de tiempo k; la curva
de temperatura se representa como una linea quebrada.
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De la fig. 7-14 se deduce que dentro de los limites de la capa n la
curva de temperatura tiene dos pendientes. Por consiguiente, la derivada
de la temperatura a lo largo de la coordenada debe tener dos valores,
y precisamente:

_ﬂ > fnii bk — Ink
dx | . Ax

At} k= vk
Adxf Ax
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Fig. 7-14. Método de diferencias
finitas: designaciones convenciona-
les e interpretacion grafica.

Para la segunda derivada respectivamente obtendremos:

A*t 1 At At 1 :
7 Z[(Z) = ('5;) ]:A_‘_;(rn-l-l.k_i_r-l,k'__zrn.k)' (a)
; o ol fel :

La derivada de la temperatura con respecto al tiempo para la capa n
tiene la forma:

At by kit — Tn &
_——= =, b
Ar Ar ( )

Al sustituir las ecuaciones (a) y (b) en la ecuacién (7-6) tenemos:

Inoderr — Tn K = arn—:—L.k + Tnal ke 2,

Ar Ax*

7o [ JULE i + b 4
fn.u-l=20;;2L1'—k§"—1'&—(202‘2—1)’n.k- (©)
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Asi, pués, si se conoce la distribucién de las temperaturas en el cuerpo
para un intervalo de tiempo k, mediante la ecuacién (c), se puede hallar
la distribucién de temperaturas para el intervalo ulterior de tiempo
(k + 1), etc.

Si los intervalos de tiempo At y la dimensién de las capas 4x se eligen

de modo tal que 20}-: = 1, entonces la ecuacién (c) puede expresarse
X

asi:
1
[ = Cra, + 1a-1,0)- @

De la ecuacidn (d) se deduce que #,;+, es la media aritmética de los
valores fy.1x ¥ In1,i Por eso la técnica de calculo es muy simple. De
un modo igualmente simple se resuelve graficamente la ecuacion (d).
El valor del intervalo de tiempo At se determina de la correlacién

At = Ax?[2a. (©)

Si, por ejemplo se examina un muro de hormigén (a = 0,765:107° m?/s)
y el espesor de la capa de hormigén se toma igual a 50 mm, entonces
el intervalo de tiempo 47 obtiene el valor de

_4xr 005t

Vils =
2a  2:0,765-10°¢

= 2700's,

De este modo, para solucionar un problema concreto es necesario
elegir inicialmente el valor de 4x que sea cémodo para la construccion
grafica, luego trazar la grafica de la distribucion inicial de temperaturas
en forma, por ejemplo, de una linea quebrada 0123. . . (fig. 7-15). Al unir
ahora el punto / con el punto 3, se obtiene el punto 2’; al unir el
punto 2 con el punto 4 se obtiene el punto 3’y asi sucesivamente.

i I
x ! {
1 7+ L
g 3!

: 2

S e

|
| [
e
|
——-—{ 4z -—laz---dz-}———--ﬁdzl-—
| 3

fe—

L |
[ il |

N | | i
Fig. 7-15. Método grifico para resolver los
problemas de conductibilidad térmica no esta-
cionaria.
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Para obtener los puntos O’ y I es necesario tomar en consideracién
la influencia del medio exterior. En correspondencia con lo que hemos
dicho antes (§ 7-12) el extremo de la curva de temperatura (en nuestro
caso I'O’) lo da el punto director correspondiente R cuya ordenada
determina la temperatura del medio ambiente #;;, mientras que la abscisa,
la define la subtangente s = A,/a. Por eso se coloca adicionalmente el
punto director R y se traza paralelamente a la superficie una linea auxi-
liar MN Y que se sitiia del punto R a una distancia Ax/2. Si ahorael
punto O se une a la directriz R, entonces la recta que une estos puntos
determinard en la linea MN el punto a. La linea que une el punto a
y el punto 2 da el punto I, el cual pertenece a la nueva curva de tempe-
ratura. Es necesario hallar también el altimo segmento 1’0’ de la curva
de temperatura segun el punto director R.

Al tomar por inicial la distribucion de temperaturas O'1'2'3’, es nece-
sario repetir la construccion descrita. De este modo se encontrardn las
curvas O''.1"2"3"...0"'1"'2"'3'"". .., etc. Si, ademas, en el transcurso
del proceso cambia el valor o, esto puede considerarse cambiando corres-
pondientemente la posicion del punto director R.

Durante el calculo de una pared de capas miltiples la curva de tempe-
ratura debe trazarse en la escala de las resistencias térmicas, es decir, por
el eje de abscisas en vez de Ax es necesario trazar Ax/A,. Asi, pues, valién-
dose del método descrito y con la ayuda de medios simples pueden resol-
verse muchos problemas técnicos de conductibilidad térmica no estacio-
naria, para un planteamiento cualquiera de las condiciones de frontera.
El punto débil de este método consiste en el hecho de que las propiedades
fisicas del cuerpo se suponen constantes.

2. Método de balances elementales. Al plantear el problema de hallar
un método para calcular la conductibilidad térmica no estacionaria, que
considere la dependencia del coeficiente de conductibilidad térmica y el
del calor especifico en funcién de la temperatura, A. P. Vanichev [10]
elaboré el método de balances elementales cuya esencia explicaremos
a continuacion.

El cuerpo examinado se divide en una serie de cuerpos que tienen
formas geométricas elementales en los limites de los cuales se puede consi-
derar con cierto grado de precision que la ley de variacion de temperatura
es lineal. Como volumen elemental es conveniente tomar un paralelepipedo
de lados Ax, Ay y Az. Con ayuda de una serie de los paralelepipedos
citados pueden describirse los contornos de cualquier cuerpo. En este
caso como puntos de cilculo sirven los lugares de interseccién de los planos
trazados para definir las figuras geométricas, es decir, los dngulos de los
paralelepipedos.

Atribuyamos a las temperaturas en los puntos de cilculo los indices
que caracterizaran el tiempo y el lugar. Designemos la temperatura del
punto de calculo en determinado momento simplemente con 7. Las tempe-
raturas en un momento dado de tiempo en los puntos vecinos los que
se hallan a la distancia Ax, Ay, 4z, se designan mediante 7., 4, fy+ 4y

1 Lalinea MN es necesaria para hallar los puntos Z, I, 1" ...
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I.. 42, Tespectivamente. La temperatura del punto de céllculo en el momento
ulterior de tiempo, es decir, al pasar el intervalo de tiempo 4r, se designa
con £y 4q- )

Sean dadas las variaciones de los parametros ¢ y 4 en funcién de la
temperatura y las condiciones de contorno. Es necesario determinar la
temperatura en todos los puntos de cilculo para todos los momentos
ulteriores de tiempo. Al aplicar las leyes de Fourier y Newton—Richman
para componer los balances térmicos del grupo de paral'clepipedos cl'emen-
tales en que estd dividido el cuerpo, obtendremos las férmulas de célculo.
En este caso pueden encontrarse diferentes variantes en que se 'dlngIlEI'l
los puntos de calculo. Estos pueden encontrarse dentro de los llmlt'e_s del
medio homogéneo, yacer en la frontera de dos o mas cuerpos sdlidos,
pueden hallarse también en la frontera con el liquido o gas. Pa;a cualquier
problema concreto existe un nimero limitado y, por lo comiin, no muy
grande de variantes en que se disponen dichos puntos. Cada c1'tado variante
que une uno o varios puntos necesita su propia férmula de calculo.

Examinemos el caso en que el punto de célculo esta completgfnente
rodeado por un medio homogéneo duro. El proceso de propagacion del
calor lo determinan los valores numéricos de tres parametros: el coeficiente
de conductibilidad térmica, el calor especifico y la densidad. La densgdad
varia de modo insignificante y en todas las consideraciones ulteriores
se considerard constante. El coeficiente de conductibilidad térmica y el
calor especifico se expresaran como funciones lineales de la temperatura:
A= A-+ Bty c=C+ Dt. El esquema de la situacion del punto de
céalculo esta representado en la fig. 7-16.

> [ AL = A Ly
U A
& | | z*dlz
-+
T i{/: [ Ey]-.d
7|/5 AT Harhe
e I J( 1 | = I
* i// t.’!"iy /
5 Pl A ]
* // Z-0Z

Fig. 7-16. Esquema usado para
dividir un cuerpo en sus partes
elementales.

La circunstancia de que los paralelepipedos examinados son pequeiios,
comparados con las dimensiones de todo el sistema, permite usar en las
deducciones posteriores las suposiciones siguientes: a) las superficies
isotérmicas dentro de los limites del elemento dado representan los plqnos
paralelos que se sittian a igual distancia uno de otro; b) el ﬂL_1_|o calorifico
medio 4Q durante el tiempo A7 a través de cualquier superficie, es propor-
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cional al valor inicial del gradiente de temperatura dentro de los limites
del elemento de tiempo 4t; ¢) el aumento de la entalpia es proporcional
al incremento de la temperatura en el punto medio del volumen de dicho
elemento.

Para obtener la férmula de calculo elaboremos el balance térmico del
elemento con lados 4x, 4y y 4z, cuya temperatura en el punto central
sea calculada mediante ¢ y 1., .. El elemento estd situado en el centro
del grupo formado por ocho elementos semejantes. La cantidad de calor
que entro en el elemento durante el tiempo Az a través de la cara izquierda,
paralela al plano YOZ, es decir, la cara que se encuentra en el plano
expresado por la ecuacién x = — Ax/2, segin la ley de Fourier, es igual a:

AQ; = — A1) L —f=—dz ’*-"* AyAzAt = — (A + Bty_y0) M AyAz4z.
Al mismo tiempo a través de la cara opuesta del elemento llega:
40, = — (A + Btoy sxp) 4% Aydzt,

Adx

La cantidad de calor que entra en el elemento a través de las otras

cuatro caras paralelas a los planos XOY y X0OZ, se determina de modo
analogo:

AQy = — (A + Bty 4) —_A’_—"!. AxAzAz;
¥y

A0y = — (A + Bty yy) =2 Axhzdr;
AQy = — (A + Bt 4, ) L =12 “5‘ = AxAydr;
AQy = — (A4 + Bt:.,_d:;z)r—_‘;:—ﬁdxdydt.

En virtud del caracter lineal de la variacién de la temperatura dentro
de los limites de los elementos de calculo resultan validas las igualdades

P T Ax

be sxia= i
r t4fpax
T+ dxj2 = R TR
t+ 14
f_‘,_dl,‘,rz = ___éu 3 EtC-
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Teniendo en cuenta estas igualdades pueden reescribirse las expresiones
para AQy, AQ,, ..., A0, en la forma:

{5 o | I — Iy_Ax
= SO = AyAzAz;
40, = (.A—]—B 3 ) e ) T

40, = —( A+ BTr it ) T stls fygzy;

L )

I+ l'}+£ly i

AT fridy. AxAydrz;

o ! e ol 7N t— 1t

4z AxAyAr;

sk~ o

A= ——(A U el 2 “J’) P by by gxAzgr;
e ol
i

40, =— (A + Bitlns ) L Lids fxAyr.
2 4z
La suma algebraica de la cantidad de calor que ha entrado en el elemento
a través de todas sus caras durante el tiempo 4z, es igual al aumento de
su entalpia. Esto se puede expresar mediante la igualdad

ZAQ; = AQy + 4Q; + A4Q; + 4Q, + 4Q5 + 405 =

= ¢(t) p4d VAt = (C + Dt) pAx Ay Az(t 4 4c—1)-

Al sustituir en esta igualdad AQ,, AQ,, ..., 40 por las ef{presiones_(f)
halladas anteriormente para éstos y al resolver la ecuacién obtenida

respecto al valor de temperatura que nos interesa, en el momento ulterior
de tiempo /., ,., obtenemos:

: "
!t"'dr S R(t) £ + Wx(fx—ﬁx) Tv Ax + (fx+-'3x A +

N(1) N(t)
. Wylty_ay) ty_Ay o Wtyiny) tysay b Wt._Az) Iz-Az Wo(t.iaz2) fze-bz’
N(1) N(r) N(1) N(@©)
&)
donde
Ar 1
pax® 2
Ar 1 ’
W,,(I) —— pAys (A <= —2"' Bt) s
Ar 1
= — Dt
W)= A4+ 23
N(@) = C - Dt;
o[ 0 W)+ W)
R()=1 2[ o ]
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Al usar la férmula hallada pueden encontrarse sucesivamente, segln
la conocida distribucién inicial de las temperaturas, los valores de tempe-
raturas en todos los puntos de calculo en los momentos de tiempo © -+ Ar,
T -+ 2 A1, © + 3 A4z, etc., hasta alcanzar el momento que nos interesa.

La formula hallada es valida sélo si el medio es homogéneo, es decir,
si todo el cuerpo considerado estd formado por una misma sustancia y
las condiciones de frontera estin dadas por la temperatura de superficie.
Pero, si los sectores aislados del sistema estan formados por sustancias
distintas, asi como, si las condiciones de frontera estan dadas por la tem-
peratura del medio ambiente y la ley del intercambio de calor, es nece-
sario usar otras dependencias las cuales se exponen de manera detallada
en obra [10].

Para poder aplicar este método en la practica hay que examinar también
el problema de la magnitud del intervalo de tiempo At que hasta ahora
hemos considerado arbitrario.

La férmula de célculo (7-7) puede ser representada en la forma

tepge = Azt + Asty g + Astes s + Aty 4y

+ Astyray + Agle sz + Azt sz (g)
donde
At(2A + Br) [ 1 1 1
A S eReeanil M MR st e ol
¢ p(C + D) (sz t 4y? i A_—ﬂ)’
1
Ar (A -+ s Br.t—dx)
As = - 5
pAxX*C + Dt)
: (h)

1
Az (A +? B’z+AZ)

A"- =
pAz*(C + Dr)

La férmula (g) representa el polinomio de primer grado con coeficien-
tes A; que dependen de las propiedades fisicas, de los segmentos de coorde-
nadas y de At; estos coeficientes dependen de la temperatura solamente
en virtud del cambio de las propiedades fisicas. Las formulas de célculo
tienen estructura semejante también en los casos mas complicados.

Hasta ahora la eleccion de At no esta limitada de ningin modo. El
aumento de su valor puede reducir considerablemente el volumen de los
trabajos de célculo, lo que presenta grandes ventajas. Sin embargo si
a At se le da un valor exageradamente grande, el error provocado por
la segunda suposicién, es decir, por el hecho de que el flujo calorifico
medio por el tiempo At se considera proporcional al incinal con respecto
al tiempo gradiente de temperatura, puede pasar a ser muy considerable.

260

En otras palabras, para grandes valores de A4t el error de extrapolacion
crece bruscamente, lo que se refleja inmediatamente en la precisién de
calculo de los campos de temperatura posteriores.

Para determinar la maxima magnitud admisible de At refirimonos
a la férmula (g). Si efectuamos una determinada division del sistema
en los elementos de célculo, cuando estd dada la ley de variacién de las
propiedades fisicas, los valores de los coeficientes 4; dependen solamente
de 4t y de las temperaturas. Entre las temperaturas que se refieren al
momento dado de tiempo y que entran en la composicion de la férmula
hay una temperatura minima y otra maxima. Para que el paso al campo
ulterior de temperatura no sea una extrapolacion dudosa, es necesario
que la temperatura buscada no resulte inferior a la primera (minima) o
superior a la segunda (méxima). En otras palabras es preciso que las varia-
ciones de temperatura que tienen lugar durante el tiempo 4z, se determinen
por las diferencias de temperatura existentes en el tramo examinado y
se encuentren dentro de los mismos limites, Si el campo de temperatura
es arbitrario, esta condicién se observa solo en aquella ocasién en que
todos los coeficientes 4; son positivos. Los coeficientes A, As, Ay, A5, Ag
por su propia estructura pueden tener solo valores positivos. Pero el coefi-
ciente 4, [ecuacion (h)] dependiendo de la magnitud de At puede tomar
cualquier valor dentro de los limites desde + 1 hasta — oo. La magnitud
maxima admisible de Az, que designaremos en lo sucesivo por AT,
es aquella en presencia de la cual 4, se reduce a cero.

Dados Ax, Ay, Az, p, A, B, C y D, la magnitud 4, depende no sélo
de Az, sino también de la temperatura, cuya influencia puede ser diferente,
dependiendo de las magnitudes y signos de B y D.

Entre las temperaturas que se encuentran durante el planteamiento
de las condiciones iniciales y de frontera, hay una maxima y otra minima;
designamoslas respectivamente ¢on finim ¥ fmsx. La temperatura de cualquier
punto en un momento cualquiera de tiempo no tiene que salir fuera de
los limites de este intervalo. Examinemos la variacion de 4,(¢) con la tempe-
ratura, Hallemos la derivada

da(t)  BC— 2.41_)( 1 1 1 ) At K

i e bkt T A

p  (C+D)

donde la magnitud K no depende de la temperatura. Vemos que 4, varia
de manera mondtona, puesto que en su derivada nunca varia su signo.
Esto significa que el valor maximo de 4; puede corresponder solamente
a uno de los extremos del intervalo de temperaturas examinado. Por
eso en la practica el modo més simple de operar es el siguienie: hallar
la magnitud Aty de la condicion A4, = 0, cuando ¢ = tmex ¥ § = Imim,
y de los dos valores encontrados

P(C = -D'rmé:() 5
(A + Btoso) (1/4x* + 14y + 1422

A

r
Tmax =

P(C + Dbyin)
(24 + Brq) (1/4x® + 114y® + 1/42%)

rr
ATIII:E.x ™~
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introducir en el calculo el minimo, puesto que en este caso la condicion
de A > 0 se cumplira para todas las temperaturas posibles en el sistema.
Pero si esta magnitud aumenta incluso de modo insignificante, las varia-
ciones de las temperaturas comienzan a adquirir caracter desordenado,
en forma de saltos y €l calculo deja de ser correcto. Si el sistema consta
de varias sustancias o estd rodeado por un medio liquido, la magnitud
ATmsc debe ser hallada para todos los casos que se encuentran en el
sistema y de los valores hallados es necesario tomar en consideracion
el minimo.

7-4. Régimen térmico regular

Examinemos el proceso de enfriamiento (o el de calentamiento) de
un cuerpo sélido, cuando las condiciones de enfriamiento, la temperatura
del medio ambiente 7;; y el coeficiente de traspaso del calor o permanecen
constantes en el tiempo y no existen fuentes internas de calor en el
cuerpo. No hagamos algunas restricciones para la distribucién inicial de
temperaturas a excepcién de que aceptemos la siguiente condicién: la
diferencia entre la temperatura en cualquier punto y la temperatura del
medio ambiente en el momento inicial tiene un mismo signo. En estas
condiciones el proceso no estacionario de enfriamiento (0 de calentamiento)
de un sélido se puede separar en dos etapas: la etapa inicial y la etapa
del régimen regular.

La primera etapa se caracteriza por el hecho de que la variacién del
campo de temperatura en el tiempo depende esencialmente de las parti-
cularidades del estado térmico inicial del cuerpo y por eso el caracter del
proceso no se determina univocamente por las condiciones de enfriamiento
y las propiedades del cuerpo. Sin embargo, la influencia de las condiciones
iniciales se pierde poco a poco cada vez en mayor grado; y viceversa,
la influencia de las condiciones de enfriamiento y de las propiedades
fisicas del cuerpo comienza a ser determinante. En este momento s¢ esta-
blece el régimen térmico regular y la ley de variacion del campo de tempe-
ratura en el tiempo adquiere la siguiente forma universal y simple: el
logaritmo de la temperatura excesiva 1 del cuerpo en cualquiera de sus
puntos varia en tiempo segin la ley lineal

Inv=—mt+ C, ()
es decir, dicha temperatura decrece en el tiempo segtin la ley exponencial
D =Ge= (b)

La magnitud m, 1/s es un nimero positivo que no depende de las
coordenadas ni del tiempo. Esta magnitud caracteriza la intensidad con
que se enfria (o calienta) el cuerpo y se llama ritmo de enfriamiento (o de
calentamiento).

1) Se llama temperatura excesiva v el modulo resultante de la diferencia entre la
temperatura del cuerpo ¢ y la temperatura del medio ambiente fgy1 0 = | £ — Igyl.
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La interpretacion grafica del proceso examinado se muestra en la
fig, 7-17; en ella se exponen las curvas de variacién de las magnitudes
Inv, ¥ Inv, en el tiempo durante todo el proceso de enfriamiento del
cuerpo para dos puntos fijos del cuerpo 7 y 2. La llegada del régimen
regular se caracteriza por el hecho de que las curvas correspondientes se
transformen en lineas rectas que tienen en la grafica el coeficiente angular
igual, es decir, resultan paralelas entre si.

Aln¥
3 %)
"
1 5
E f’ cﬂ'

Fig. 7-17. Variacion de la tem-
peratura en el tiempo durante el
enfriamiento de un cuerpo.

Apliquemos la ecuacién (a) a dos momentos arbitrarios de tiempo '
y 7 (fig. 7-17) y, eliminando la constante C, obtenemos:

e In v”

m=—— (7-8)

e

-

La férmula (7-8) da el método para determinar la magnitud del ritmo
de enfriamiento m del ensayo; para esto es necesario representar las
temperaturas v = f(z), medidas en cualquier punto del cuerpo, en coorde-
nadas semilogaritmicas y ademas en el tramo rectilineo de la dependencia
obtenida se requiere elegir dos puntos e introducir sus magnitudes corres-
pondientes In v y 7 en la férmula (7-8).

Las principales regularidades del régimen térmico regular las investigd
detalladamente G. M. Kondratiev [40] quien determind las principales
relaciones existentes entre el ritmo de enfriamiento m, por una parte,
y las propiedades fisicas del cuerpo, su forma, dimensiones y condiciones
de enfriamiento, por otra. Este permitié elaborar los métodos para el
cilculo aproximado de los campos de temperatura no estacionarios, los
métodos de simulacién de los procesos no estacionarios en las instalaciones
complicadas, evaluar las irregularidades de los campos de temperatura
en diferentes condiciones, etc. Partiendo de la teoria del régimen regular
se propusieron y obtuvieron gran propagacion, en la préctica, los nuevos
métodos destinados a determinar las propiedades termofisicas de las sustan-
cias: a, A, ¢, las resistencias térmicas R, el grado de radiacion integral de
los cuerpos & y los coeficientes de traspaso del calor a. La ventaja de
tales métodos radica en su simple técnica de experimentacion, la alta
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precision de los resultados obtenidos y el pequeiio gasto de tiempo para
llevar a cabo el ensayo.

El régimen térmico regular tiene siguientes postulados bésicos carac-
teristicos:

1. La correlacién basica (a) que determina la llegada del régimen
regular, se cumple no solamente para los cuerpos simples homogéneos,
sino también para cualesquier complicados sistemas de cuerpos hetero-
géneos, es decir, el fendmeno de regularizacion del campo de temperatura
tiene caracter general,

2. El ritmo de enfriamiento del cuerpo homogéneo m, cuando el coefi-
ciente de traspaso del calor tiene valor finito, es proporcional al coeficiente
de traspaso del calor « y a la superficie exterior del cuerpo F e inversa-
mente proporcional a la capacidad térmica total Cy = cpV:

oF
m=¥Y—, c
= ©
3, Cuando o — o0, el valor de m,, para cualquier sistema complejo
es finito, ademas la magnitud m,_, para los cuerpos homogéneos es propor-
cional al coeficiente de conductibilidad de la temperatura @ del material:

a—= Km,. (d)

La correlacion (c) expresa el principio de conservacién de la energia
para las condiciones del régimen regular de enfriamiento (o de calenta-
miento) de los cuerpos. La magnitud ¥ en esta ecuacién representa el
cociente entre la temperatura excesiva media por la superficie v, y la
magnitud v, media por el volumen, es decir, ¥ = vp/v,. Durante todo
el periodo del régimen regular esta relacion permanece constante y se
llama coeficiente de irregularidad de la distribucién de la temperatura en
el cuerpo; la magnitud ¥ puede variar de 0 a 1 (el ultimo caso corres-
ponde a un campo uniforme de temperaturas en el cuerpo).

El coeficiente K en la correlacién (d) depende sélo de las propiedades
geométricas del cuerpo, es decir de su forma y dimensiones y se llama
factor de forma. Para los cuerpos de forma simple las magnitudes de K
fueron determinadas por métodos analiticos:

para la esfera

K:(if; (e)

n

para un cilindro de longitud /
1

2405\* ([ x 2
R i g
para un paralelepipedo de lados Iy, 4. /;

Qi . 1 ke (2

R

®
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Cuando se conoce el valor del factor de forma K la correlacién (d)
sirve de base para determinar experimentalmente el coeficiente de conduc-
tibilidad de la temperatura @ de los materiales. Para cuerpos de forma
complicada se puede determinar el factor de forma K por via del experi-
mento y a partir de la correlacién (d). Para hacer esto, valiéndose de un
material con coeficiente de conductibilidad de la temperatura conocido,
se fabrica un modelo cuya forma geométrica sea semejante a la del objeto
real de forma complicada; luego se determina experimentalmente el ritmo
de enfriamiento m,, del modelo en condiciones de alta intensidad de la
emision calorifica @ — co y de la correlacién (d) se determina K, . En

este caso el factor de forma del objeto es K — i K,.q: €n donde 7 es
n*

la relacion entre las dimensiones lineales del modelo y las del obijeto.

La correlacion (d) es el caso limite de la ecuacién general (c) cuando
x— oo, ¥ — 0. El caricter cualitativo de la dependencia m = f(x) se
muestra en la fig. 7-18.

Las correlaciones (c) y (d) pueden agruparse después de presentarlas
en la forma adimensional:

M = ¥B, (1)

donde M =" — ™ K es el ritmo relativo de enfriamiento;
a

B:

w|a 3
<[5

es una forma modificada en que se escribe el
numero de Biot.

La magnitud ¥ para el cuerpo de forma dada es univoca y representa
la funcién del nimero B. Las investigaciones [40] mostraron que para
cuerpos de diferente configuracién las curvas ¥ = ¥(B) se sithan tan
cerca una de otra, que en la préctica toda su familia es posible substituir
con una sola curva, cuya expresion analitica aproximada tiene la forma:

Plee (111,448 1 BY-XA (k)

m Asintota

4 .
Fig. 7-18. Dependencia m = f(z).

Las correlaciones (i) y (k) pueden usarse para valorar la irregularidad
del campo de temperatura ¥ de diferentes objetos; tomando como bass
estas ecuaciones se elaboraron los métodos experimentales que sirven
para determinar el coeficiente de conductibilidad térmica, el coeficiente
de traspaso del calor, etc.
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4. Para un sistema formado por una serie de los cuerpos, rigidamente
unidos entre si y que tengan propiedades diferentes, el ritmo de'enfria-—
miento m se determina univocamente por el conjunto de las propiedades
termofisicas de estos cuerpos, sus dimensiones y su forma, asi como
también por las condiciones de enfriamiento. En estos sistemas complicados
pueden obtenerse ecuaciones anilogas a las correlaciones (¢) y (d) que
se aplican a cuerpos simples. Un mte1:és espe_c;al representa el sistema
formado por un nicleo de configuracion arbitraria con una envoltura
fina de material distinto. Para tales condiciones la ecuacl_én del balance
energético del sistema, en el periodo del régimen regular, tiene una I'(_)rma
relativamente simple [40]. Sobre esta base fueron propuestos y obt_uweron
amplia difusién métodos altamente eficaces empleados para determinar los
pardmetros termofisicos de diferentes sustancias. '

5. El concepto del régimen regular es aplicable tamblén a cuerpos que
tienen fuentes o escurrimientos internos de calor cuya mter!s1dad €s perma-
nente. Todas las correlaciones y dependencias antes aducidas son véalidas
también en estos casos. La diferencia consiste sélo en el hecho de que
durante el enfriamiento simple la ley se formula para la temperatura
excesiva v = |t — 1| y cuando hay fuentes de calor, para la diferencia
de temperaturas v = |t — #,|. Lo anteriormente dfcho es aplicable al
régimen estacionario (#,) 'y no estacionario (t) del sistema en un mismo

punto.

CAPITULO 8

DISPOSITIVOS CAMBIADORES DE CALOR

8-1. Nociones generales

Un dispositivo cambiador de calor se llama a una estructura en que
se realiza el proceso de transmisién de calor desde un agente portador de
calor (caloportador) hacia otro. Tales aparatos son numerosos y muy
variados tanto por su destinacion tecnoldgica, como por su forma cons-
tructiva. Segiin el principio que se emplee en su funcionamiento los
dispositivos cambiadores de calor pueden ser subdivididos en los de recu-
peracién, de regeneracion y mezcladores.

Llamanse aparatos de recuperacion aquellos en que el calor se trans-
mite desde el caloportador caliente hacia el frio a través de un muro que
los separa. Como ejemplo de estos aparatos pueden servir los generadores
de vapor, los prcalentadores, los condensadores, etc.

Llamanse aparatos de regeneracién aquellos en que una misma superficie
de calefaccion se bafia alternativamente por un caloportador caliente y
después por un frio. Al fluir el liquido caliente el calor es absorbido por las
paredes del aparato y se acumula en éstas, al circular el liquido frio, éste
absorbe el calor acumulado. En calidad de ejemplo de dichos aparatos
pueden servir los regeneradores (recuperadores de inversién) de los hornos
Martin y de fusién de vidrio, los calentadores de aire de altos hornos,
etc.

En los aparatos de recuperacion y de regeneracion el proceso de trans-
misién de calor inevitablemente estd ligado a la superficie de un cuerpo.
solido. Por eso mencionados aparatos también se llaman superficiales

En los aparatos mezcladores el proceso de transmisién de calor se
realiza mediante el contacto directo y el mezclado de los caloportadores
caliente y frio. En este caso la transmision de calor transcurre simulté-
neamente con el intercambio de materiales. Como ejemplo de citados
intercambiadores de calor pueden servir las torres de enfriamiento (re-
frigeradores de gradas), los lavadoras de gases y otros.

Los nombres especiales de los dispositivos cambiadores de calor corrien-
temente los determina su destinacién, por ejemplo, generadores de vapor,
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hornos, calentadores de agua, evaporadores, sobrecalentadores, conden-
sadores, desaireadores, etc. Sin embargo, a pesar de la gran variedad
de dispositivos cambiadores de calor en lo que se refiere a su forma, estruc-
tura, principio de funcionamiento y los agentes de transformacién a fin
de cuentas, su destinacién es la misma y consiste en la transmision del
calor desde un liquido caliente hacia otro frio. Por lo tanto los postu-
lados principales del célculo térmico son comunes para todos ellos.

8-2. Aparatos de recuperacién

1. Principios del calculo térmico. El calculo térmico de un dispositivo
cambiador de calor puede llevarse a cabo a base de un diseno, lo que per-
mite determinar el area de la superficie de cambio de calor, y a base de
una comprobacién en la que se establece el régimen de trabajo del aparato
y se determinan las temperaturas finales de los agentes portadores de
calor. En ambos casos las ecuaciones fundamentales de calculo son:

ecuacién de transmisién de calor

Q = kF(t, —1) (8-1)
y la ecuacién de balance térmico

0, = 0.+ 40, (8-2)
donde

0, = G0i, = Glcpiétl = Glcpl(t; —11)
es la cantidad de calor entregada por el caloportador caliente;
Qs = Gydiy = GaCpodls = Gaeplts’ —13)

es la cantidad de calor absorbida por el caloportador frio; 4Q son las
pérdidas de calor hacia el medio ambiente; G; y G, son los gastos en masa
de los caloportadores caliente y frio: diy, Pi» son los cambios de entalpia
de los agentes portadores de calor; ¢, ¢z CON los calores especificos de
los agentes portadores de calor a la presién constante; #, ¢ son las
temperaturas del caloportador caliente en la entrada y en la salida del
aparato; fs, f;’ son las temperaturas del caloportador frio en la entrada
y en la salida del aparato, respectivamente.

Al deducir las férmulas para calcular la transmisién de calor (vease
cap. 5) hemos aceptado que en un punto o seccién dados, del dispositivo
cambiador de calor, la temperatura del fluido operante es constante. Sin
embargo, este postulado es justo sélo de modo aproximado para toda la
superficie cuando hay ebullicién del fluido y condensacién de los vapores.
En caso general la temperatura de los fluidos operantes varia en los inter-
cambiadores de calor: el caliente se enfria y el frio, se calienta. A la
par con esto varia también la diferencia de temperaturas entre ellos
At, = (t; — t,);. En tales condiciones la ecuacién de transmisién de calor
(8-1) es aplicable sélo en forma diferencial al elemento de superficie dF,
a saber:

dQ e kl'Afid.Fi.

aeo

La cantidad total de calor transmitida a través de toda la superficie
se determina mediante la integral de esta expresion

F
D= S kAt dF, = kAtF. (8-3)
0
Precisamente esta es la ecuacién para calcular la transmision de calor.
Aqui 41 es el valor medio de la diferencia de temperaturas entre dos me-
dios a lo largo de toda la superficie de calentamiento.
~ En los calculos térmicos tiene gran importancia la magnitud deno-
minada equivalente de agua: W, J/(s-°C), W/°C:

W = Ge,, (8-4)
donde G = pwf es el gasto en masa del agente portador de calor;
w es la velogldad del agente portador de calor;
p es la densidad del agente portador de calor;
f es el area de seccién del canal.
) Sila m_agnitud W se introduce en la ecuacion del balance térmico (8-2),
ésta adquiere el siguiente aspecto:
Wi(ti —11") = Wty —t2),
de donde
e W g
fé! *, .i"é 8ts W, (8'5)
Lo ultimo significa que la relacién entre los cambios de temperaturas
de 1_05 fluidos operantes es inversamente proporcional a la relacién de sus
equivalentes de agua. Tal correlacion tiene validez tanto para toda la
superficie de calefaccion F, como para cada uno de sus elementos dF,
es decir,
4\1_1 — F_;)—2
d (&0

donde dt, y dt. son los cambios de temperatura de los fluidos operantes
en un elemento de superficie.

El caricter de variacién de la temperatura de los fluidos operantes a
lo largo de la superficie de calefaccién depende del circuito de su movi-
miento y de la correlacion entre las magnitudes W, y W,. Si en el dis-
positivo cambiador de calor, los liquidos caliente y frio circulan de modo
paralelo y en una misma direccién, este circuito de movimiento se llama
corriente unidireccional (fig. 8-1, a). Si los liquidos circulan de modo
paralelo, pero en las direcciones opuestas, se llama contracorriente (fig. 8-1,b)
Finalmente, si los liquidos circulan de modo que se cruzan entre si’ se:-
llama corriente cruzada (fig. 8-1, ¢). Ademas de estos simples circuitos de
movimiento, en la practica se realizan también circuitos complicados:
se combinan simultineamente la corriente unidireccional y la contraco-
rriente (fig. 8-1, d) o se repite la corriente cruzada muchas veces (fig. 8-1
e—g), ete, :

Dependiendo de que se realice corriente directa o contraccorriente y
de que W, sea mayor o menor que W,, se obtienen cuatro pares carac-
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Fig. 8-1. Esquemas del movimiento de los fluidos operantes en los intercambiadores de
calor.
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Fig. 8-2. Cardcter de la variacién de las temperaturas de los fluidos operantes para la
corriente unidireccional (@) y para la contracorriente (b).
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teristicas de curvas de variacién de temperatura a lo largo de la superficie
de calefaccion representadas en la fig. 8-2. En dicha figura sobre los ejes
de abscisas estd trazada el 4rea de la superficie de caldeo Fy en los ejes
de ordenadas, la temperatura de los fluidos operantes.

De acuerdo con la ecuacién (8-5) en los gréficos se obtiene una mayor
variacion de la temperatura ' —¢" = ot para aquel liquido que tiene
menor valor de la magnitud W.

De las graficas examinadas se deduce que durante la corriente uni-
direccional la temperatura final del liquido frio #;’ siempre es inferior a
la temperatura final del liquido caliente 7i'. Cuando tiene lugar la contra-
corriente, la temperatura final del liquido frio t;" puede ser superior a
la temperatura final del caliente #{’. Por consiguiente, siendo una misma
la temperatura inicial del liquido frio en caso de la contracorriente se
puede calentarlo hasta una temperatura mas alta que durante la corriente
unidireccional.

La diferencia de temperaturas entre dos medios a lo largo de la super-
ficie durante la corriente unidireccional varia de manera mas acentuada
que durante la contracorriente. Al mismo tiempo el valor medio de la
diferencia de temperaturas entre los dos medios durante la contracorriente
€s mayor que durante la corriente unidireccional. Solamente debido a
este factor durante la contracorriente el intercambiador de calor resulta
mas compacto [véase la ecuacién (8-3)]. Sin embargo, si la temperatura
por lo menos de uno de los fluidos operantes es constante, en este caso
el valor medio de la diferencia de temperaturas entre los dos medios, inde-
pendientemente del circuito de movimiento, resulta igual. Precisamente
asi ocurre durante la ebullicién de los liquidos y la condensacién de los
vapores o cuando el gasto de un fluido operante es tan grande que su tempe-
ratura varfa poco.

Después de examinar las ecuaciones generales del célculo térmico de
los aparatos y aclarar las condiciones de temperatura en que funcionen los
intercambiadores de calor, pasemos al
estudio més detallado de las magnitudes

k. ¢
que forman parte de la ecuacién (8-3).

2. Diferencia media de temperaturas 2
entre los dos medios. Al deducir la '
formula destinada a obtener valores o * 3

1
{

ras entre los dos medios, examinemos

el mas simple dispositivo cambiador de S S 4
calor que funcione segiin el circuito de ert H z
la corriente unidireccional. La cantidad = e _

de calor transmitida por unidad de / ;
tiempo desde el liquido caliente hacia 15§ F
cl frio a través de un elemento de g :
superficie dF (fig. 8-3) se determina
mediante la ecuacién

medios de la diferencia de temperatu- .T—'?\L
on iy

= ST
Fig. 8-3. Gréfico para deducir la for-
mula que permite obtener los valores
medios de la diferencia de tempera-
dQ = k(t; — t,)dF. (@) turas entre dos medios,

oy




Como resultado la temperatura del liquido caliente bajard en df; y la
del frio se elevard en dt,. Por consiguiente,

dQ = —Gyc,dty = GaCpedts, (b)

de donde
dt, = —dQ|Gc, = —dQ|W; (c)
dt, = dQ|Gyc s = dQ|Ws. (d)
Entonces la diferencia de temperaturas entre los dos medios serd
dt, — dty = d(t, — t;) = —(1[/ Wy + 1/W3)dQ = —mdQ, (e)

donde m = 1/W; + 1/W,.

Al sustituir en la ecuacién (e) el valor de dQ de la ecuacion (a), obte-
nemos

d(ty — ty) = —mk(t, — tr)dF. ()

Designemos a (1, — 1,) a través de 4t y efectuemos la separacion de las
variables:

d(At)|At = —mkdF. (€:3)

Si los valores de m y k son constantes, entonces, al integrar la ecuacion
(g), obtenemos:

SA' a0l —mk SF dF

o At 3

O-

In L —mkF, (h)
At

como resultado
At = At'e~"*F, @)

donde At es el valor local de la diferencia de temperaturas entre los dos
medios (f; — ;) que corresponde a un elemento de la super-
ficie de cambio de calor.

De la ecuacién (i) se ve que a lo largo de la superficie de calefaccion
la diferencia de temperaturas entre los dos medios varia segiin la ley expo-
nencial. Conociendo esta ley es fécil determinar también el valor medio
de la diferencia media de temperaturas entre los medios A7 Basandose
en el teorema de la media (cuando k = const), tenemos:

— f1 (F AE O Al
a4 L —mkFR — == (e—mFF ] k
STk SO AtdF = — So e pe ) (k)

Al introducir en la ecuacién (k) los valores de mkF y e ™*F de las ecua-
ciones (h) e (i) y al tomar en consideracién que segin la fig. 8-3 al final de
la superficie de calefaccion Az = At'’, en definitiva conseguimos:

e ALt Al — At

A= (8-7)
ln‘_’f_’.’ lnm
ar ar”
0
r r rr rr
e —t3)— (i — 12
it L T B (8-7a)
it —— I
In

" "
i1 —1Io

El valor semejante de la diferencia de temperaturas entre los dos medios
se llama valor medio logaritmico y se designa frecuentemente en los libros
técnicos con Afy,.

Del mismo modo se deduce la férmula que da los valores medios de la
diferencia de temperaturas entre los dos medios también para la contra-
corriente. La diferencia s6lo en el hecho de que en el segundo miembro de
la ecuacién (d) es necesario poner el signo menos, por lo que aqui m =
= 1/W, — 1/W,. La férmula definitiva para la diferencia media logarit-
mica de temperaturas entre los dos medios cuando existe contracorriente es:

At = (=)= =) (8-8)

7 T
I3

In S

Si las magnitudes W, y W, son iguales, si tiene lugar una contraco-

rriente (m = 0), de la ecuacién (i) tenemos: A¢ = At’. En este caso la

diferencia de temperaturas entre los dos medios en toda la superficie es
constante::

A=A =t —t =At" =1 — & (1)}

Las férmulas (8-7) y (8-8) pueden reducirse a una, si se designan, sin
tomar en cuenta el comienzo y el fin de la superficie, con Afyayer ¥ Afmenor
diferencias de temperaturas entre losfluidos operantes. La férmula definitiva
de la diferencia media logaritmica de temperaturas entre los dos medios
para la corriente unidireccional y la contracorriente adquiere la forma:

i Armyo;“— dtilanor ‘Mu:;_‘M_ (89
In mayor 2.3 log VEmayer
Afmcnor Al enor

La deduccién de las férmulas para la diferencia media logaritmica de
temperaturas entre los dos medios se hizo suponiendo que el gasto y el
calor especifico de los fluidos operantes, asi como el coeficiente de trans-
formacién de calor a lo largo de la superficie de calefaccién permanecian
constantes. Puesto que en realidad estas condiciones se cumplen solamente
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de modo aproximado, resulta que también el valor de At calculado con
ayuda de las férmulas (8-7), (8-8) ¢ (8-9), es aproximado.,

En los casos en que la temperatura de los fluidos operantes a lo largo
de la superficie de calefaccion varfa de modo insignificante, se puede cal-
cular la diferencia media de temperaturas entre los dos medios como la
media aritmética de las diferencias extremas de temperaturas entre dichos
medios At" y At'':

At =Lar 1 gy = 4 (1 4 ‘E’L). (8-10)
2 2 At

La media aritmética de la diferencia de temperaturas entre los dos
medios siempre es mayor que el valor medio logaritmico. Pero cuando
At”[4t" > 0,6 éstos se diferencian entre si en menos de un 3%.- Un error
tal en los célculos técnicos es perfectamente admisibile.

Para los aparatos en los que las corrientes de los fluidos operantes se
cfuzan y se mezclan, el problema de obtener los valores medios de la
diferencia de temperaturas entre los dos medios se caracteriza por céalculos
matematicos complicados. Por €50, para los casos que se encuentran con
mayor frecuencia, los resultados de la solucién se presentan por lo comiin
en forma gréfica. Para una serie de esquemas dichas graficas se muestran
en el apéndice. Valiéndose de éstas, el calculo de la diferencia media de
temperaturas entre los dos medios se realiza del modo siguiente. Inicial-
mente, seglin la férmula (8-8), se determina la diferencia media logarit-
mica de temperaturas entre los dos medios como en los aparatos en que se
‘realiza sélo contracorriente, Luego se calculan las magnitudes auxiliares
PeyNR:

1 ' —1t; _ oty
i e (8-11)
o
’ Ly
ty—1 aty
s T g 8-12
5 ' — 13 oty ( )

Seglin estos datos tomados de la grafica auxiliar correspondiente (véan-
se las figs. A-5— A-15), se encuentra la correccién &,,. Asi pues, en el
caso general la diferencia media de temperaturas entre los dos medios se
determina por la férmula

’ " ' ’
h—1)— (1 — )
Hi=', 2;'—(4»“ ; (8-13)
In L =
" ’
h — 1

Ejemplo 8-1. En una instalacién frigorifica es’necesario enfriar un liquido cuyo
gasto es G, = 275kg/h, desde #; = 120°C hasta 1{’ = 50°C. El calor especifico del
liquido es €p1 = 3,05 kl/(kg -°C). Como refrigerante se usa agua con t3 = 10°C. El
gasto del agua de enfriamiento es G, = 1100 kg/h. El calor especifico del agua Cra=
4,19 kl/(kg-°C). Determinar el 4rea de la superficie de calefaccion para los casos de
corriente unidireccional y contracorriente, si el coeficiente de transmisién de calor es
k = 1000 W/(m? -°C).
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Calculemos las magnitudes W; y Wa,:
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——— +3,05 =0,23 kW/°C;
3600

ﬂo -4,19 = 1,28 kW/°C.
3600
Al sustituirlas en la ecuacion (8-5) obtenemos la temperatura final del agua

- 70 ¥
BiGso0n AGKUSY | TOMAL Ly

24y n0@3? 5,56

Con ayuda de la formula (8-7 a) determinemos la diferencia media entre las tempe-

raturas cuando hay corriente directa

120 — 10) — (50 — 22,6)

Gl oy 12010
R T

= 59°C.

Para la contracorriente segtin la férmula (8-8) obtenemos:

., (120 — 22,6) — (50 — 10)
i 120226
23 los 515

= 64,7°C.

La cantidad de calor transmitido se define con ayuda de la ecuacién (8-2):
Q= Giep(ts — n') = Wyt — 11') = 0,23-70 = 16,1 kW.

Teniendo los valores de Q y A1, segin la formula (8-1) pueden determinarse las
dreas de las superficies de calefaccion:

,1-103
TR 16

=gt SR = 0,249 m2.
= kdr,  1000-64,7
—

3. Coeficiente de transmision de calor. Durante el cél]culg :ie los (211'5—
i lor surgen dificultades en la determinacion
e i . ion k. Estas dificultades son producto
del coeficiente de transmision d.e' calor k. Es § >
fundamentalmente de la variacién de laii temperatura eréltrli?fa 1312111:1;35 u(;l:
d j la configuracién geom =
rantes y del cardcter complejo de con C _ e
i i il considerar la influencia de
ficie de cambio de calor. Es muy dific ! o
; ica el valor del coeficiente de transmi
factores, por lo que en la prictica e ) ¢ o
i las aducidas en el cap. 6. Pero
de calor se determina a base de las férmu : : l
i i i de intercambio de calor, en los
las particularidades especificas del proceso bt otk s
eracién durante la eleccién
aparatos que se calculan, se toman en consi
gg los valgres de los coeficientes de traspaso del calor * que fon:llan parte
de la formula con que se halla el coeficiente de transmision de calor.
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Al calcular k, en primer lugar es necesario llevar a cabo el analisis de
las resistencias térmicas particulares y, si esto es posible, es necesario sim-
plificar la férmula de célculo. Los métodos y reglas de simplificacién
también estin expuestos en el cap. 6.

Después es necesario tomar en consideracion la influencia ejercida sobre
el coeficiente de termotransferencia por la variacién de la temperatura de
los fluidos operantes. En gran parte, esta consideracién se reduce al hecho
de referir los coeficientes de traspaso del calor a las temperaturas medias
de los fluidos operantes. Para el liquido con mayor equivalente de agua la
temperatura media se toma como la media aritmética de los valores extre-
mos, por ejemplo, fmayer = 0,5 (fmayor + tmayor). Al mismo tiempo para
otro liquido con menor equivalente de agua la temperatura media se
determina de la correlacion fenor = fmayor = 41. Aqui At es la diferencia
media logaritmica de temperaturas entre los dos medios; el signo “—
se usa en los casos en que f,,,,,, designa la temperatura del liquido caliente
y el signo “+7, en los casos en que #,,,,, designa la temperatura del liquido
frio.

A veces el célculo del coeficiente de termotransferencia se realiza a
base de las temperaturas de los fluidos operantes en el comienzo y al final
de la superficie de calefaccion. Si los valores obtenidos para &’ y k'’ no
se diferencian considerablemente entre si; su media aritmética se toma por
el valor medio k, el cual se define asi:

e L A (8-14)

2

En la mayoria de los casos précticos para obtener valores medios este
método resulta suficiente. En caso de una divergencia considerable entre
los valores de k" y k' es mecesario dividir la superficie de calefaccién
en sectores aislados dentro de cuyos limites el coeficiente de termotransfe-
rencia varie de modo insignificante, y para cada uno de estos sectores
se debe calcular por separado la transmisién de calor.

El mismo método se aplica también en los casos en que cambian brus-
camente las condiciones en que el fluido operante bafia la superficie de
calefaccion, por ejemplo, en la parte inferior de la superficie de calefaccién
el bafiado es transversal; en la media, el bafiado es longitudinal y en la
superior, de nuevo transversal. Si, ademds, la temperatura del fluido
operante varia de modo insignificante, entonces se obtienen valores medios:

k= lafy + kP + ks
Fi+ F+ F

> (8-15)

donde F;, Fy y F; son los sectores aislados del area de la superficie
de calefaccion;
ki, ko ¥ kg son los valores medios del coeficiente de transmisién de calor
en estos sectores.
4. Cilculo de la temperatura final de los fluidos operantes. Como
objetivo definitivo del célculo térmico teniamos anteriormente la defini-
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cién del area de la superficie de calefacci_énhy de las dimensiones prmcq;ales
del intercambiador de calor para su disefio ulterior. §u;'>011gamosEa ox;a
que el aparato citado ya existe, 0 por lo menos ya esta djseiliiafip: cllleei az
caso como objetivo del célculo térmico tomamos la Fde mc:;)n e
temperaturas finales de los fluidos operantes. Esto es asi llamado calcu
cion. 1 i

T ;olnl'g:glt:faerl este problema se conocen las magmtudes' siguientes al é.ria
de la superficie de calefaccion F, coeficiente de ’trans’rmmén de ¢ '(t)rde;
valores de W,, W, y las temperaturas 1ﬂlc:ales Hyts. Las mflgm u i
buscadas son: temperaturas finales #;’, 2" y la cantidad del calor tran

mmgg 1((2)5 clculos aproximados se puede partir de las siguientes 'sup;)m:
ciones. La cantidad de calor entregada por el liquido caliente es igual a:

Q= Wyt —1t'), (8-16)

de 1o que se desprende que su temperatura final #{" se halla por la corre-
lacién

' =tn— QW (a)

Respectivamente para el liquido frio tenemos:

0 = Wyts' —12) (8-17)
2 b

t = th+ QIW,. ®)

Si se acepta que las temperaturas de los fluidos operantes varian de
acuerdo con la ley lineal, entonces

n+n et ©
o= kF(— ro_nts )

A cambio de las incdgnitas #;" y 15" coloquemos sus valores correspon-
dientes de las ecuaciones (a) y (b), entonces obtendremos:

0 = KF(t; — Q[2W; — ti — Q[2W). ()
Después de realizar la transformacion ulterior hallamos:

Q (0] 2Bl o LJ.-I):!’—:;, ©
EAﬁm+ﬁ% Q(M%}m W, -

de donde definitivamente nos queda:
L, tn—t: (8-18)
QS 1 1
—_— ————
kE 2W, | 2Ws
Si se conoce la cantidad de calor transmitido Q es muy simple deter-

rn rH
minar, segin las formulas (2) y (b), las temperaturas finales #;" y t3' de
los fluidos operantes.
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Aunque el esquema aducido del calculo es simple, sin embargo este
se puede aplicar sélo en los calculos de orientacién, cuando las variaciones
de temperaturas de los liquidos son pequefias. Pero en el caso general la
temperatura final depende del circuito de movimiento de los fluidos ope-
rantes. Por eso para la corriente unidireccional y la contracorriente se
realiza una deduccion de las férmulas mas precisas.

a) Corriente directa. Hemos dicho antes que la diferencia de tempera-
turas entre los dos medios varia de acuerdo con la ley exponencial

At = At'e—"¥F, (8-19)
Teniendo en cuenta que
m=1/W; + 1/W,; At' = t{ —t;

y que al fin de la superficie de calefacciéon A" = 1)’ — ', reemplazamos
estos valores en la ecuacién (8-19)

r n
A —umruwkF (8:20)

[ '
h—1

Sin embargo esta ecuacién sélo muestra las diferencias de las tempera-
turas. Para obtener de aqui las temperaturas finales por separado, es
necesario restar de la unidad ambos miembros de la igualdad:

re H
h —1 "
1 _..1’__’2"_ = | — e~ (UWy+1W;) kF (8-21)
1—'la
6
(ti—1) + &' — 1) = (11 — 1) [l — e-WWrt1wRF], (8-22)
Puesto que [véase la ecuacién (8-5)]
g —t=l—t)

3
2

entonces, al introducir este valor en el primer miembro de la ecuacién
(8-22) obtenemos:

1 — o= L+ Wy W (KF W)

dy=ti —t{' = ({1 — 13
3 1 1 ( 1 _) 1+ W;;"Wz

=(H—)I.  (8-23)

La ultima ecuacién muestra que la variacién de la temperatura del
liquido caliente dt, es igual a cierta fraccién II de la existente diferencia de
temperaturas entre los dos medios 7; — 75. I1 depende solamente de dos
parametros adimensionales W,/W, y kF/W,.

De modo anélogo, de la ecuacién (8-22) también se puede obtener la
expresién para la variacién de temperatura del liquido frio

% : ’ w Wi 1— — (14 W W) (KFIW,) . W
Sty =ty —t;=(t; —#5) L—= =(t 17
Wa 1+ Wy W,
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Después de determinar la variacién de las temperaturas de los ﬂi.udos:
operantes y conociendo sus temperaturas iniciales es facil hallar las finales:

Sl g B gty — g S (8-25)
i} |
f [C———kX *K\/‘V :
S corriente unidirectional
a8 = 16~
' 7
1 [ —
08 Qr\\\
0% Y e ey
43 NS
02 02 : -
a1 = :
5 A

gzzm g2 - qu5 o1 g2 95.. 10 20 50 10

Fig. 8-4. T1 = f(W,/Ws: kF/W,) como funcién auxiliar para calcular la temperatura
final, cuando hay corriente unidireccional.

La cantidad de calor transmitido a través de la superficie de cambio
de calor se determina mediante la expresion:

Op = Wi oty = Wity — 12) IL (8-26)

El valor de la funcién Il = f(W,/W,, kF/W,) esta dafi'o en Ia fig. 8-4.
Las férmulas (8-24), (8-25) y (8-26) pueden usarse también para calcular
los valores intermedios de la temperatura de los fluidos operantes y la can-
tidad de calor. En este caso en las férmulas de calculo en vez de F es nece-
sario el valor de F,.

i ie de calefaccion
Ejemplo 8-2. Hay un refrigerador de agua cuya drea de la superficie Ci
es F =j 8]:n‘. Determinar las temperaturas finales y la cantidad del calor transmltldo
i i igui t Gy = 3 €py = 3,03kJ/(kg-°C) ¥y 1=
, si se dan las magnitudes siguientes: G; = 225 kg/h; ¢,; = 3,0
ngO"C. Para enfriar se usa agua; el gasto de ésta es G, = 1000 kg/h, a Eempcrzftl‘.lra
ts = 10°C y su calor especifico es cpe = 419 kl/(kg-°C). El coeficiente de transmision
de calor es k= 35 W/(m®-°C).

225

= = .3,03 = 0,19 kW/’C;
1= 3600

1000

= — +4,19 = 1,16kKW/°C;

"2 = 3600
kF 35-8

W 2 9% =0,16; — = ———=15.
W, 1,16 W, 0,19-10
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Elvalor correspondiente dela funcion IT lo hallamos de la fig. 8-4; I1(0,16; 1,5)=0,72.
La variacion (descenso) de la temperatura del liquido caliente segiin la ecuacion
(8-23) es igual a:

Sty =1 — 1" = (11 — 13)IT = (120 — 10)-0,72 = 79°C.

Por consiguiente su temperatura final es:

1’ =120 — 79 = 41°C.

La cantidad del calor transmitido se determina de acuerdo con la ecuacion (8-26):

O =W;.6t; = 190-79 = 15000 W.

La variacion de temperatura del liquido frio la hallamos a base de la ecuacion
(8-24). Pero esta variacion se puede también determinar de la correlacion Q=
=Wyrz" — t3), de donde r3' — 13 = O/ W, = 15000/1160 = 13,9°C y 15’ = 10 +
+ 13,9 =23,9°C.

b) Contracorriente. Para la contracorriente las férmulas de célculo
se deducen al igual que para la corriente unidireccional. Su forma defini-
tiva es:

1 — (1= Wy/Wl(kF/W,)

1 — (W Wy)e— 0~ WiWREIW,) —

o =h—h'=@t—1)

=(t—1)Z; (8-27)

— o= (1=WyWy)(EF |Wy)
Bly=ti = (e B2 Lo =
Wy 1— (W Wae™ (1~ WalWa(kEIW,)

= (t; —13) ;: Z; (8-28)

0y = Widt, = Wity — 1) Z. (8-29)

En el caso particular, cuando W,/W, =1, es decir W, = W, = W,
las formulas (8-27), (8-28) y (8-29) se transforman en:

1

Ol = =l =) s i
=t = =) e (8-30)
T g g J ey suss I S .
2 =1 s = (11 2) WG (8-31)
; ; W
= o) SR A {4
0z= (1 _)me (8-32)

El valor de la funcién Z = f(W,/W,, kF/W,) se da en la fig. 8-5. Para
calcular los valores intermedios de la temperatura de los fluidos operan-
tes y la cantidad de calor transmitido, en las férmulas (8-30), (8-31) y (8-32)
el valor F se sustituye por F,; pero en las formulas (8-27), (8-28) y (8-29)
esta sustitucion se realiza en el numerador, mientras que en el denomi-
nador queda el valor total de la superficie F.
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E jemplo 8-3. Si se toma el mismo intercambiador de calor que hemos examinad©
en las condiciones de la corriente unidireccional, y se supone que las condiciones de

: KF/W = o0
T =N
Contracorriente
06 —1 16 \ -
28 ;‘;\"x ‘\\
p ? S~ N\
”' — TN\
—— 1 TN
04 L3 — )
. i h‘h‘%k
a2 a2 B e
a1 k|
/] g0d — Wi/Wo

gor goz 405 41 82 45 10 20 50 10

"

Fig. 8-5. Z = f(Wy|W,; kF|W;) como funcién auxiliar para calcular la temperatura
final, cuando hay contracorriente.

transmision de calor permanecen sin cambios [k= 35 W/(m*-°C)], entonces obtendremos
las correlaciones: Wy = 190 W/°C; W, = 1160 W/°C; W;/W.,=0,16; kF/W; = 1,5.
De la fig. 8-5 hallamos el valor de la funcion Z:
Z(0,16, 1,5) = 0,75.
La variacion de temperatura del liquido caliente segiin la ecuacion (8-27) es igual a:
Sty =(t1 — 12)Z = (120 — 10)-0,75 = 82,5°C.
Su temperatura final es
11 = 120 — 82,5 = 37,5°C.

La variacién de temperatura del liguido frio segtin la ecuacion (8-28) es:
’ r W‘.I o
Oty = (1 — 12) 7 Z = 110:0,16-0,75 = 13,2°C.
2

Su temperatura final es

2 = 10 + 13,2 = 23,2°C.

1La cantidad del calor transmitido se determina por la ecuacion (8-29):
Qy = Widt; = 190-82,5 = 15 680 W.

De este modo, si hay contracorriente en el intercambiador de calor tiene lugar un
mayor enfriamiento del liguido caliente.

¢) Comparacién de la corriente unidireccional con la contracorriente.
Para aclarar la ventaja de un circuito con respecto a otro es suficiente
comparar la cantidad del calor transmitido durante la corriente unidirec-
cional y la contracorriente, permaneciendo sin cambio las demas condi-
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ciones. Para esto es necesario dividir la ecuacién (8-26) por la ecuacién
(8-29). Como resultado de esta operacién obtenemos una nueva funcién
de los mismos dos argumentos adimensionales

WilW, y kE[W;,

cuyo caracter de variacion est4 mostrado en la fig. 8-6. La figura muestra
que si las magnitudes W, y W, de ambos liquidos se diferencian conside-

KF/Wi=01

10
UGN
19 /2. N-\\Qf Y,

@ i \\\\(

H
=
N

it \Nel/

ki 3 /
06 * Nl / .
gL W /W

002 40501 G2 45 1 2 & W0 A

Fig. 8-6. Qp/Qz= f(W\|W,; kF|W;)
es la comparacion entre la corriente
unidireccional y la contracorriente,

rablemente entre si (cuando W,/W, < 0,05 y cuando W,/W, > 10) o si
el valor del parametro kF/W, (o bien kF/W,) es pequefio, los circuitos
puqdep considerarse equivalentes. La primera condicién significa que la
variacién de la temperatura de un liquido es insignificante comparada con
la variacién de la temperatura del otro. Luego, puesto que kF/W, = t,/At
la segunda condicién corresponde al caso en que la diferencia media de
temperaturas entre los dos medios supera considerablemente Ia variacion
de la temperatura del fluido operante. En todos los demis casos, siendo
una misma la superficie de calefaccién e iguales las temperaturas extremas
de los agentes portadores de calor, si existe la corriente unidireccional se
transmite menor cantidad de calor que si hay la contracorriente. Por €so
desde el punto de vista de la termotécnica, siempre es necesario dar prei
ferencia a la contracorriente, si otras causas cualesquiera (por ejemplo,
constructivas) no obligan a utilizar la corriente unidireccional. Al mismo
tiempo es necesario tener en cuenta que durante la contracorriente se
originan condiciones térmicas mas dificiles para el metal, puesto que unos
mismos sectores de las paredes del intercambiador de calor son bafiados
en ambos lados por los fluidos operantes que tienen temperatura mas alta.

Durante la condensacién y la ebullicién la temperatura del liquido es
constante. Esto significa que el equivalente de agua de tal liquido es infi-
mtar_nente grande. En este caso la corriente unidireccional y la contra-
corriente son equivalentes y las ecuaciones (8-26) y (8-29) se hacen idén-
ticas. La temperatura final del liquido, cuyo equivalente de agua tiene
valor finito, se determina del modo siguiente.
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Durante la condensaciéon de vapor

Wi=oo, i=4"=;

8" = ty —(t; =13y (1 —e~*#y) (8-33)
y

Q = Wity —tz) (1 —e~"FIW), (8-34)

Durante la ebullicién del liquido

W —lcoita—ta—1.;

4 =t + (1 — ) e *Fims (8-35)
y

0 = Wy(t; — 1) (1 — e~ FFIWy), (8-36)

En vez de los valores 1, y 7, en las ecuaciones de la (8-33) a la (8-36) se
puede introducir la temperatura de la pared, cuyo valor en este caso tam-
bién es constante. Los valores de la funcién e~ *¥/%1 = e-* se dan en la
tabla A-13.

Si la corriente es cruzada, las temperaturas finales de los fluidos ope-
rantes se hallan entre las temperaturas finales que tienen la corriente uni-
direccional y la contracorriente. Por eso en los célculos aproximados
puede usarse el método de calculo de uno de los circuitos indicados. Si
uno de los liquidos se mueve al encuentro del otro en forma de zigzag
(corriente mixta), el célculo puede realizarse de modo como éste se hace
para la contracorriente.

5. Influencias de las pérdidas de calor y de la penetrabilidad de las
paredes. Todas las férmulas antes mencionadas son validas si las pérdidas
de calor al medio ambiente son nulas. En realidad éstas siempre existen,
Es posible calcular su influencia, pero en este caso las férmulas de calculo
seran bastante complicadas. Por eso para tomar en consideracion la in-
fluencia de las pérdidas de calor en la prictica, por lo comun, se aplica el
método aproximado que describiremos a continuacion.

Las pérdidas de calor del liquido caliente provocan una disminucion
mas brusca de su temperatura. Esto equivale al caso en que un liquido —
emisor de calor, que se encuentra en un aparato sin pérdidas al medio
ambiente, tenga menor valor del equivalente de agua. Por eso se puede
contar la influencia de las pérdidas al medio ambiente, variando el equiva-
lente de agua del liquido — emisor de calor en el aparato térmico de tal
modo, que en éste tenga lugar la misma reduccién de la temperatura,
que ocurre en un flujo con el nimero real de agua, cuando existen pérdidas
de calor. Las pérdidas de calor por parte del liquido frio ejercen una in-
fluencia inversa; disminuyen el aumento de la temperatura del liquido, lo
que conduce a un aparente aumento de su equivalente de agua.

Las succiones de aire frio exterior ejercen la misma influencia que la
pérdida de calor al exterior. El aire succionado reduce en la parte caliente
la temperatura del liquido (gas) del mismo modo que si el dispositivo
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cambiador de calor fuese absolutamente impenetrable para las pérdidas
de calor, pero el liquido tuviera un menor valor del equivalente de agua.
La succién de aire en la parte fria reduce la temperatura del liquido frio
lo que equivale a aumentar el valor del equivalente de agua.

Si la pérdida de calor constituye p% respecto a la cantidad total del
calor transmitido, entonces en vez del vapor real W es necesario intro-
ducir en las férmulas de calculo el valor W' que es determina del modo
siguiente:

W' = W(l £ p/100). (8-37)

El signo “—" se toma para el liquido caliente y el signo “-}-” para el
frio.

Si aplicamos tal método para tomar en consideracién las pérdidas de
calor al exterior, todas las formulas aducidas anteriormente para calcular
las temperaturas finales pueden aceptarse sin cambio alguno.

8-3. Termopermutadores de regeneracién
y aparatos mezcladores

1. Aparatos de regemeracion. Se llaman aparatos de regeneracion
a tales dispositivos cambiadores de calor en que el proceso de transmisién
de calor desde el caloportador caliente hacia el frio se encuentra separado
en tiempo en dos periodos. Durante el primer periodo a través de aparato
circula el caloportador caliente, cuyo calor se transmite a las paredes y se
acumula en éstas. En ésta operacion el agente portador de calor se enfria
y las paredes del dispositivo se calientan; esto es asi llamado periodo de
calentamiento. Durante el segundo periodo a través del aparato circula
el caloportador frio que absorbe el calor acumulado en las paredes. En esta
operacion el caloportador se calienta y las paredes se enfrian; esto es
periodo de enfriamiento.

Asi pues en los aparatos de regeneracion los caloportadores caliente y
frio circulan en un mismo canal y alternativamente bafian una misma super-
ficie de calefaccion. En los aparatos de regeneracién el proceso de trans-
mision de calor no es estacionario. Cuando se produce el calentamiento y
luego el enfriamiento la temperatura de la pared varia. Las curvas de la
fig. 8-7 dan una idea del caracter de su variacién en el periodo de enfria-
miento. En la fig. 8-8 se exponen las curvas de las variaciones de la tempe-
ratura f,, para cierto tramo de la superficie, en los periodos de calenta-
miento y enfriamiento. Junto con la variacién de la temperatura de la
pared, sin duda, varia también en el tiempo la temperatura del liquido
(a excepcion de su temperatura en la entrada del aparato). Ademas de la
variacion en el tiempo, todas las temperaturas en los regeneradores varian
también a lo largo de la superficie de calefaccion.

Sea un regenerador para calentar aire; la estructura interna que sirve
para acumular calor, estd construida de ladrillos y forma canales rectos
(fig. 8-9, a). Los gases calientes se dirigen de arriba abajo y el aire frio,
de abajo arriba. Las curvas de variacién de las temperaturas tanto segiin
el tiempo, como a lo largo de la superficie se exponen en la fig. 8-9,5. La
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Fig. 8-7. Variacibn en la distri-
bucién de temperatura en la pared
de un regenerador durante el
periodo de su enfriamiento.

Fig. 8-8. Cardcter de la variacion
de la temperatura en la superficie
de la estructura de un regenerador
(anillo de temperatura) durante el
perfodo de calentamiento 7, y el
de enfriamiento 74,
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Fig. 8-9. Caracter de la variacion de las
temperaturas de los fluidos operantes 7;
y 1 en los regeneradores v de la superficie
de calefaccion ¢ en el espacio y el tiempo.

temperatura de los gases #; al principio del periodo de calentamiento se
representa por la curva 3; al final del periodo por la curva I, y la tempe-
ratura media durante el periodo de calentamiento por la curva 2. La tem-
peratura de la superficie #, al final del periodo de calentamiento y al co-
mienzo del periodo de enfriamiento se representa por la curva 4; al prin-
cipio del periodo de calentamiento y al final del periodo de enfriamiento
por la curva 7; la media durante el periodo de calentamiento t,,, por la
curva 5; la media durante el periodo de enfriamiento 7,, por la curva 6.
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La temperatura del aire t, al principio del periodo de enfriamiento se
representa por la curva &8; al final del periodo por la curva /0; la tempera-
tura media durante este mismo periodo por la curva 9.

Cuando existe una distribucién de temperaturas tan compleja y una
variacién de la diferencia de temperaturas entre los dos medios en tiempo
y espacio, el célculo térmico preciso de los aparatos de regeneracion es
sumamente complicado. Sin embargo, si se aprovechan las temperaturas
medias durante el ciclo (fig. 8-10), entonces el calculo térmico de los apa-

Fig. 8-10. Confrontacién de los pro-
cesos de termotransferencia en los
termopermutadores recuperativos (a)
y regenerativos (b).

ratos de regeneracion puede reducirse al calculo de los de recuperacion,
cuyos principios hemos examinado antes. En este caso como intervalo
calculado de tiempo, se toma la duracién del ciclo 7, = 7; + 7, ¥ la ecna-
cién de transmision de calor adquiere el aspecto siguiente:

0. = kt, — ta), (8-38)

donde k. es el coeficiente de transmision de calor del ciclo cuyo valor se
determina mediante la expresién

1
k. = T &g, (8-39)
+

o0ty OlaTg

donde o, es el coeficiente total de traspaso del calor durante el periodo
de calentamiento (teniendo en cuenta la radiacion de los gases);
ta es el coeficiente total de traspaso del calor durante el periodo
de enfriamiento;
7,y Ta es un periodo de calentamiento y enfriamiento;
& es el coeficiente de correcidn que toma en consideracién la
circunstancia de que las temperaturas medias de la superficie
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durante el periodo de calentamiento 7, y el periodo de enfria-
miento #,, no son iguales entre si, &, = 1 — (f,; — #,2); por lo
comtin el valor de g = 0,8.

Los regeneradores para los que g = 1 se llaman ideales.

El cilculo ulterior de los regeneradores se puede realizar segiin las
formulas deducidas antes para los aparatos de recuperacion.

Los aparatos de regeneracion se utilizan en lo fundamental en las
ramas de la industria en que la temperatura de los gases calientes es alta y
se necesita un elevado calentamiento del aire (por ejemplo, en los altos
hornos, los hornos Martin, la produccién de coque, la fusiéon de vidrio y
en otras ramas). Como el material del relleno que acumula el calor, se
usan por lo comin ladrillos de chamota o silicocalcareos con los cuales
se construyen los canales continuos, o son colocados con intervalos en
forma de corredores o con intervalos al tresbolillo; ademas como relleno
que sirve para acumular, el calor se usan placas de metal, hojas de alu-
minio, etc.

El funcionamiento de los generadores depende de muchos factores,
en particular, del espesor del relleno, su conductibilidad térmica y la capa-
cidad acumuladora, de la duracién de los periodos, la temperatura de los
liquidos, el grado de ensuciamiento, etc. La duracién de los periodos puede
ser diferente, desde algunos minutos hasta varias horas. Con mayor
frecuencia 7, = 1, = 0,5 h (z, =1 h). Al elegir el espesor del relleno
también se presentan muchas posibilidades, pero para cada aparato
existe un determinado espesor mas conveniente; para los regeneradores
corrientes de ladrillo silicocalcireo, con la inversion de media hora, el
espesor més favorable de la mamposteria es de 40 a 50 mm.

En los cdlculos précticos el coeficiente de transmision de calor del ciclo
a veces se determina a base de la correlacion

k= A +0,4(3~+ 4 ) (8-40)

ke 0Ty aTs cop 20n

donde ¢ es la capacidad térmica;
p es la densidad;
A es el coeficiente de conductibilidad térmica;
0 es el espesor del ladrillo.
El coeficiente de traspaso del calor por contacto para los gases de
escape y el aire, durante su movimiento en la estructura de los corredores,
se¢ puede determinar segin la férmula

0.8

o =882, (8-41)
d

donde w, es la velocidad del gas o del aire en condiciones normales (0°C
y = 1,01-10% Pa);
d es el diametro del canal.

Si el relleno se dispone al tresbolillo el coeficiente de traspaso del calor
es superior en el 16% al obtenido segin la férmula (8-41). Para hallar el
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coeficiente total de traspaso del calor es necesario ademés determinar el
valor del coeficiente de traspaso del calor por radiacion.

En las condiciones reales el coeficiente de transmisién de calor puede
variar a consecuencia de la postcombustion de los gases en los regenera-
dores, su obstruccion por la ceniza volatil, etc. La distribucién irregular
de los gases y el bafiado incompleto de la superficie de calefaccién también
ejerce gran influencia sobre el funcionamiento de los aparatos.

En las centrales eléctricas el principio de regeneracion, en la transmisién
de calor, encontré su aplicacion en el calentador de aire cuya primera
mitad se comunica con el conducto de gas, y la segunda, con el conducto
de aire. En este aparato el relleno que acumula el calor se fabrica usando
chapas perfiladas de hierro con pasos estrechos para los gases y el aire
y se monta de tal modo que puede girar. A través de una parte del relleno
circulan los gases calientes (periodo de calentamiento) y a través de la
otra, el aire frio (periodo de enfriamiento). A consecuencia de su movi-
miento giratorio el relleno se desplaza ininterrumpidamente; la parte
que en un determinado momento se calienta por el gas, en el momento
siguiente se desplaza de tal modo que a ésta llega el flujo de aire y la
enfria. Asi, pués, al construir la estructura giratoria en el calentador de
aire se resolvid de manera original el problema del movimiento ininte-
rrumpido y simultineo del aire y de los gases a través de un mismo aparato
de regeneracion.

2. Aparatos mezcladores. Se llaman mezcladores a los dispositivos
cambiadores de calor en los que la transmision de calor del liquido caliente
al frio se opera mediante su contacto directo y su mezcla. Estos aparatos
tienen una amplia propagacion y se emplean fundamentalmente para
enfriar y calentar gases con ayuda del agua, o para enfriar agua con
ayuda del aire. En particular, se usan en la produccién de gas, durante
el acondicionamiento de aire, para enfriar el agua en las torres de enfria-
miento, condensar el vapor, etc. (fig. 8-11).

Uno de los factores determinantes en el trabajo de los termopermuta-
dores mezcladores es la superficie de contacto. Con esta finalidad los
liqguidos normalmente se dispersan en forma de gotitas pequefias. Sin
embargo es necesario elegir el grado de division en cada caso de acuerdo
con las condiciones concretas de trabajo. Cuanto mas pequeiias son las
gotitas, tanto mayor es la superficie de contacto, pero al mismo tiempo
es también menor la velocidad de caida de la gota. En este caso la velo-
cidad del gas debe ser pequeiia; pues en caso contrario las gotas comen-
zaran a volar o las arrastrard el aire. Por eso el grado de pulverizacion
del agua ha de estar en correspondencia con la velocidad del aire y el
rendimiento del aparato.

En los termopermutadores mezcladores, a la par con el proceso del
intercambio de calor tienen lugar también los procesos de intercambio
masico. Por ejemplo, al entrar en contacto un gas seco con el agua tiene
lugar una evaporacién del agua y sus vapores los lleva el gas, es decir,
ocurre la humectacion de éste. Al mezclarse el gas, que tiene gran porcen-
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taje de vapores de agua, con el agua se realiza la condensacion del vapor
o el secado del gas.

Durante el célculo de los aparatos mezcladores por lo comin se usan
las normas de la carga admisible por una unidad de volumen, determinadas
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Fig. 8-11. Esquema de un termopermutador mezclador.
I — estructura; 2 — separador de homedad; 3 — ventilador.

a base de la practica. Pero la experiencia muestra que el funcionamiento
y el rendimiento de estos aparatos dependen en gran medida del grado
en que se aprovecha su volumen. Mediante la distribucién uniforme del
gas segin la seccién del aparato se puede aumentar considerablemente
su rendimiento o reducir sus dimensiones.

Para asegurar mayor superficie de contacto de los fluidos operantes
los aparatos con frecuencia se llenan con un material en pedazos, por
ejemplo, el coque, los anillos de Rashig o las rejas de madera. La super-
ficie de cambio de calor es la pelicula de liquido que se forma sobre la
superficie del relleno en pedazos. Los aparatos de este tip(_) se llfan"ian
lavadores de gases; son ampliamente usados en la industria quimica.
Para el enfriamiento del aire mediante agua en el lavador de gases,
N. M. Zhéavoronkov [25] obtuvo la dependencia generalizada

Ki = 0,01 Rel7 Ref7Prd? (8-42)

donde Ki = kd,q,i,/4, s €l nimero de Kirpichev;
RE, = 4w, Vv F es el nimero de Reynolds para los gases;
Regy = Gdyyi,/vp €5 €l nlimero de Reynolds para el liquido;
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Pro= v /a, es el nimero de Prandtl para los gases;
es el coeficiente de transmisién de calor cuyo
valor numérico determina por si las condiciones
del intercambio de calor entre el gas y el liquido;

Wo es la velocidad del aire en la seccién libre del
aparato;
G es la intensidad de rocio, en m?®/(m?- s);

dequiv=4V|F  es el didmetro equivalente;
v es el volumen libre del relleno, en m*m? y
F es el drea de la superficie del relleno en la unidad
de volumen, en m?/m?,
Las dependencias anilogas pueden obtenerse también para otros
aparatos.
Los datos mas detallados acerca de los aparatos mezcladores pueden
verse en libros especiales.

8-4. Cilculo hidromecdnico de los dispositivos
cambiadores de calor

1. Resistencia hidraulica. Durante el disefio de los dispositivos cambia-
dores de calor tiene gran importancia un concepto correcto del caracter
del movimiento de los fluidos operantes. A ciertos datos relativos a este
problema nos hemos referido antes, durante el estudio de la emisién calori-
fica en los elementos. Pero estos no son suficientes; en los dispositivos
complicados, el movimiento del liquido no lo determina solamente el
elemento que se examina, sino también los anteriores y ulteriores. Puesto
que la combinacién de elementos en los aparatos puede ser muy variada,
es muy dificil considerar de antemano su influencia mutua.

Basandose sobre la experiencia ya existente se puede afirmar que el
funcionamiento de los dispositivos cambiadores de calor se determina,
en lo fundamental, por el caricter del movimiento de los fluidos operantes.
El conocimiento de las condiciones del movimiento da la posibilidad
de elegir correctamente las formulas de célculo de la emisién calorifica,
y permite determinar con bastante precision la resistencia hidraulica.
Esta es necesaria tanto para calcular la potencia de los ventiladores y las
bombas, como para evaluar hasta qué grado es racional la construccién
del aparato y establecer el régimen Sptimo de su funcionamiento.

La tarea fundamental del célculo hidromecanico de los dispositivos
cambiadores de calor consiste en determinar las pérdidas de presién del
agente portador de calor durante su paso a través del aparato. Cuando
un liquido fluye, siempre surgen resistencias que se oponen al movimiento.
Para superar estas resistencias se gasta una energfa mecénica que es propor-
cional a la diferencia de presiones Ap. Las resistencias, dependiendo de
la naturaleza de su surgimiento, se subdividen en las de rozamiento y
las locales.

La resistencia hidraulica de rozamiento se debe a la viscosidad del
liquido y se presenta sélo en los lugares de escurrimiento inseparable
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del liquido a lo largo de una pared dura. En este caso la fuerza de presién

es igual a la fuerza de friccion, es decir, 4pf = sF, de donde Ap = s;.

Puesto que s = p:—‘f, lo que significa que cuanto mayor viscosidad tiene
n

el liquido circulante, tanto mayor es también la resistencia. Ademés, la
resistencia depende de la velocidad w. Si la velocidad es inferior a la
critica, la resistencia es proporcional al primer grado de velocidad; pero
si la velocidad es superior a la critica, entonces la resistencia es propor-
cional al cuadrado de la velocidad. Las pérdidas de presion para superar
las fuerzas de frotamiento durante la corriente del liquido incompresible
por los canales en el tramo de movimiento inseparable generalmente se
calculan por la férmula

’ )2
Apre = ( A ) 2, (8-43)
d 2
donde ! es la longitud total del canal;
d es el diametro hidraulico que, normalmente, se encontrara

como d=4fJ/U (f es la seccién transversal del canal y
U es el perimetro de la seccion transversal);

é es el coeficiente de resistencia de rozamiento, la magnitud
adimensional que caracteriza la correlacién entre las fuerzas
de frotamiento y las fuerzas de inercia del flujo;

Co es la correccién para el tramo hidrodindmico inicial : cuando
hay un tramo amortiguador delante de la entrada en el
tubo {, = 0, si no existe dicho tramo amortiguador y se
realiza una distribucion uniforme de las velocidades en
la entrada {, = 1,16, para un tubo redondo y {, = 0,63
para un canal plano;

p y wson la densidad media y la velocidad media del liquido o
gas en el canal.

En los calculos practicos la correccién ¢, por lo comiin, no tiene un
caracter esencial y la resistencia de rozamiento en los tubos y canales se
determina segtin la férmula

I pw?
Aps, =& ——. 8-44
Per Do ( )

Las resistencias locales estdn condicionadas por la formacién de torbe-
llinos en los lugares en que varia la seccién del canal, y en los que se
superan los obstaculos aislados, por ejemplo, a la entrada, salida, estre-
chamiento, ensanchamiento, viraje, etc. Las resistencias locales se hallan
mediante la férmula

A= ‘321 (8-45)

donde £ es el coeficiente de la resistencia local,
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Hasta no hace mucho tiempo la resistencia en el caso de movimiento
no isotérmico de un liquido se calculé tal como si fuese isotérmico,o
sea, segun las mismas formulas. Mientras tanto, la influencia de la variacion
de la temperatura en este caso se tomaba en consideracion sélo por el hecho
de que todas las magnitudes de célculo: velocidad, densidad y viscosidad,
se referian a la temperatura media del liquido. Sin embargo, experimen-
talmente fue establecido que si la resistencia de los dispositivos cambiadores
de calor se calcula segiin las magnitudes referidas a la temperatura media
del liquido (lo que es completamente razonable), entonces resulta que
el coeficiente de resistencia de rozamiento no es aqui unicamente la funcion
del nimero Re, sino también de los nimeros Gr y Pr (véase mas adelante).

Ademas, en el movimiento no isotérmico de los gases el movimiento
comienza a ser irregular a consecuencia del cambio de su densidad y, a
la par con esto, también de la velocidad. Esto provoca una pérdida adicio-
nal de presién para acelerar el gas Ap, 4 la que, durante el movimiento
en un canal de seccién constante, es igual a la diferencia duplicada de
las presiones dindamicas, o sea:

Apg.a = 2pawi/2 — pwi/2) = pawi — pywi. (8-46)

Aqui el indice 1 lo poseen las magnitudes referidas a la temperatura
en la seccion inicial y el indice 2, las de la seccion final. Cuando el gas
se calienta, 4p, 4 es positivo, y cuando se enfria, 4p, 4 €s negativo.

Durante el movimiento no isotérmico hay que tomar en consideracion
también la resistencia del autotiro, el cual surge a consecuencia de que al
movimiento forzado del liquido calentado, en los tramos descendentes
del canal, se opone la fuerza de sustentacién dirigida hacia arriba.

La fuerza de sustentacién y la resistencia del autotiro, que tiene valor
igual a la primera, se determinan con ayuda de la correlacion

4p, = + g(p — po) ho, (8-7)
donde p, es la densidad media del fluido frfo, por ejemplo, del aire
circundante;

p es la densidad media del fluido calentado, por ejemplo, la
de los gases con hollin;
hy es la altura del canal vertical, del conducto de gas.

Cuando el movimiento del fluido calentado es descendiente, el valor Ap,
representa la resistencia adicional del canal, pero en caso del movimiento
ascendente del fluido calentado la resistencia del canal disminuye en la
magnitud Ap,. La resistencia total del autotiro se determina como la
diferencia entre los valores de la fuerza de sustentacion en todos los canales
descendientes y ascendentes.

Al determinar la resistencia total de cualquier dispositivo es la regla
comtin en los célculos técnicos sumar las resistencias aisladas. Tal método
de célculo estd basado en la siguiente suposicién: la resistencia total de los
elementos conectados en serie es igual a la suma de las resistencias sepa-
radas. En realidad esto no es asi, puesto que la resistencia de cada ele-
mento depende del caricter del movimiento del fluido en los tramos ante-
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cedentes. En particular, por ejemplo, la resistencia del tramo recto, situado
después de un codo, es considerablemente superior a la resistencia de un
tramo recto idéntico ubicado delante del codo. La influencia de estos
factores se puede establecer con exactitud sélo experimentalmente.

De este modo la resistencia hidréulica total de los aparatos de inter-
cambio térmico es igual a:

Ap, = ZApe, + ZAp, + ZAp, 4 + Z4p,. (8-48)

En conclusién es necesario decir que todos los datos aducidos en los
manuales concernientes a la resistencia hidraulica, como regla, han sido
obtenidos para el movimiento isotérmico del fluido. Su aplicacién al céleulo
de la resistencia en el movimiento no isotérmico debe realizarse, tomando
en consideracién los cambios posibles tanto de algunas magnitudes por
separado, como de toda la resistencia en conjunto. Como ya hemos indicado
el calculo preciso de la resistencia es un problema préacticamente imposible.
Por eso en los casos de suma importancia es necesario determinar la
resistencia experimentalmente.

2. Resistencia hidraulica de los elementos

a) Tubos y canales lisos. Durante el movimiento de un fluido en los
tubos rectos el coeficiente de resistencia de rozamiento ¢ es funcion del
numero Re (fig. 8-12).
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Fig. 8-12. Coeficiente de resistencia de rozamiento para tubos lisos y rugosos.
Para el régimen laminar de movimiento
¢ = A/Re. (8-49)

Es la ley de Poiseuille. La constante A en esta expresion depende
de la forma de la seccion; los valores numéricos de 4 se dan en la
tabla 8-1.
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Tabla 8-1

Valores del didimetro equivalente y del coeficiente A4 usados
en la formula (8-49) para diferentes secciones de un canal

Forma de la seccién | (P r A 1

Circulo de didmetro d d 64 l
Cuadrado de lado @ a 57
Tridngulo equildtero de lado a 0,58 a 53
Anillo de anchura a 2a 96
Rectdngulo de lados a y b, cuando:

alb=0 2a 96

alb = 0,25 1,6 a 73

alb = 0,5 1,3 a 62
Elipse, siendo a el semieje menor y b, el semieje mayor,

cuando:

alb = 03 1,4 a 13

alb = 0,5 1,3 a 68

alb = 0,7 1,17 a 65

En el régimen turbulento de movimiento para Re = 3+ 10% + 1.105,
gl cgeﬁcmnte de resistencia de rozamiento lo determina la férmula de
asius

¢ = 0,3164/Ref™; (8-50)
para Re = 1.10° = 1- 108, la formula de Nikuradse
& = 0,0032 + 0,221/Ref2*", (8-51)

o la férmula tinica

15 1
= (1,82 log Reg; — 1,64)% (8-52)

La influencia de la ausencia del estado isotérmico sobre la resistencia
de rozamiento se puede determinar segin las férmulas [62]:

para el régimen laminar de movimiento

_A_ Pry 9:33 Gre Prey gh1s
g Reg, (Pl’fl ) [l 5 0’22( Regy ] (5:22)
para el régimen turbulento de movimiento
0,3164 [ Pr, %%
7 [E?') , (8-53 2)

En las férmulas (8-52) y (8-53) todas las propiedades fisicas estin
referidas a la temperatura media del liquido, a excepcién de Pr, que
se refiere a la temperatura de la pared.

Como dimension lineal determinante se ha elegido el didmetro equi-

valente d,,;, del canal.
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En la férmula (8-53) entran tres conjuntos: con el primero de éstos se
determina el coeficiente de resistencia de rozamiento durante el movimiento
isotérmico; con el segundo, la influencia de la variacién de la viscosidad
en la capa limite y con el tercero, la influencia del movimiento libre
(turbulencia del flujo).

b) Tubos rugosos. La rugosidad de las paredes del canal es la causa
de formacion de torbellinos y de una pérdida adicional de energia. Por
eso el coeficiente de resistencia de rozamiento de los tubos rugosos es
funcion del nimero Re y de la rugosidad relativa d/r, donde 6 es la
altura media de los resaltos separados en la superficie y r, el radio del
tubo. En el movimiento laminar la rugosidad no influye por completo
y la resistencia de rozamiento resulta igual a la del tubo liso. Si el movi-
miento es turbulento la rugosidad empieza a manifestarse inmediatamente
cuando el espesor de la subcapa viscosa comienza a ser comparable con
la altura de los resaltos aislados 6. A medida que aumenta la velocidad
el numero de los resaltos aislados que salen fuera de los limites de la capa
limite aumenta, y la resistencia hidraulica crece (fig. 8-12). En presencia
de nimeros grandes de Re y rugosidad finita, la resistencia hidraulica
se determina solamente por la rugosidad y no depende de Re. En esta
zona, segin los datos del trabajo [112] el coeficiente de resistencia se
determina con ayuda de la siguiente correlacion:

E= : 12 (8-54)
(1,74 o Zlogz)

o de modo aproximado

§=—Lm. (8-55)
5)

El valor de Re,, en presencia del cual el coeficiente de resistencia
comienza a ser una magnitud constante y la resistencia hidraulica sigue
la ley cuadratica, se puede determinar de modo aproximado, al comparar
la férmula (8-55) con la formula (8-50), o sea:

Re,,, ~ 100 .:SL (8-56)

Las curvas de la fig. 8-12 pueden usarse para determinar la rugosidad
“hidraulica™ de los tubos reales. Para esto es necesario solamente trazar
para el tubo ensayado la curva del coeficiente de resistencia y compararla
con las curvas de la fig. 8-12. Este método usado para determinar la rugo-
sidad es mas seguro y se usa de modo suficientemente amplio.

¢) Tubos acodados. En los tubos acodados el movimiento del fluido
tiene un caracter muy complicado. Bajo la accién de las fuerzas centrifugas
todo el flujo se aparta hacia la pared exterior y corre con una elevada
velocidad, mientras que en direccion transversal se forma una circulacion
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secundaria. A pesar de esto el valor critico de Re resulta mas alto que
para los tubos rectos y, ademas, tanto més alto, cuanto mas pronunciado
es el codo (cuando d/D = 1/15, Re,, — 8000). La resistencia hidraulica
de los tubos acodados es mayor que la de los rectos,

d) Curvas y codos. Las curvas, derivaciones y codos pueden ser muy
diferentes y los datos para calcular sus resistencias se encuentran en cual-
quier manual. Estos se dan en forma del coeficiente de resistencia éo
de la longitud equivalente del tramo recto. Antes de usar estos datos
es necesario aclarar, en primer lugar, seglin qué seccidn se realizé el calculo.
El hecho de que las secciones de entrada y de salida no son iguales tiene
gran importancia. Al usar los valores de ¢ aducidos en los manuales
es posible tomar en consideracién o bien la resistencia solamente de la
misma derivacién, o bien junto con ésta el aumento de resistencia de los
tramos ulteriores lo que es consecuencia de la curva.

Cuanto mayor es el radio de curvatura, tanto menor es la resistencia.
Si es imposible efectuar una curva suave es conveniente hacer un codo
recto con alabes directores. Con ayuda de los 4labes directores no sélo
disminuye la resistencia hidraulica, sino que se asegura también el bafado
uniforme de la superficie del canal después de la curva.

e) Haces de tubos. Durante el bafiado a lo largo del eje longitudinal
de los haces de tubos, la resistencia se calcula mediante las férmulas emplea-
das para los canales directos, ademas en las férmulas se introduce el di4-
metro hidréulico equivalente d.,,;, = 4 f/U. Durante el bafiado transversal
de los haces, la resistencia puede considerarse en lo fundamental como
la suma de las resistencias locales de estrechamiento y ensanchamiento.
Al mismo tiempo la resistencia de rozamiento constituye una parte insig-
nificante. Sin embargo en los célculos técnicos no se hace una separacion
de este tipo, sino que se determina inmediatamente la resistencia total
seglin la formula (8-45). En este caso el valor del coeficiente de resistencia
se determina de modo suficientemente preciso mediante las correlaciones
siguientes:

para los haces al tresbolillo, cuando x,/d < x,/d

{ = (4 + 6,6 m) Reg"*8; (8-57)
para los haces al tresbolillo, cuando x;/d = x,/d

{ = (54 + 3,4 m) Reg"™; (8-58)
para los haces en forma de corredores

¢ = (6 + 9m) (x,/d)"*Rey **. (8-59)

En estas formulas la velocidad est4 referida a la seccién estrecha del
haz, y las propiedades fisicas a la temperatura media del flujo; m es el
ntiimero de hileras en el haz en direccién de movimiento.

Las formulas (8-57), (8-58) y (8-59) dan los coeficientes de resistencia,
siendo el angulo de incidencia ¥ = 90°. Al disminuir el angulo de inci-
dencia, el coeficiente de resistencia se reduce. Los valores del coeficiente
de correccion &, = Apy/dpy, son los siguientes:
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v 90 80 70 60 50 40 30 10
I | 1 095 083 069 05 038 0,15

3. Potencia necesaria para desplazar el fluido. Después de determinar
la resistencia hidriulica total y conociendo el gasto del fluido es facil
determinar también la potencia necesaria para desplazar el fluido operante

a través del aparato. La potencia en el 4rbol de la bomba o del ventilador
se determina a base de la férmula

N = VAp/y = Gdp|pn, (8-60)

donde V' es el gasto volumétrico del fluido;
G s el gasto en masa del fluido;
4p es la resistencia total;
p  es la densidad del liquido o gas y
7 es el rendimiento de la bomba o del ventilador.

Para elegir las formas y dimensiones Optimas de la superficie de cale-
faccién de un intercambiador de calor, se toma la correlacion més prove-
chosa entre la superficie de cambio de calor y el gasto de energia para
el movimiento de los agentes portadores de calor. Es necesario lograr
que la correlacién indicada sea Sptima, es decir, la mas provechosa desde
el punto de vista econémico. Esta correlacién se establece sobre la base
de los calculos técnico-econémicos [37, 71, 79].




CAPITULO 9

SIMULACION DE APARATOS TERMICOS

9-1. Planteamiento del problema

Para calcular y disefiar los dispositivos cambiadores de calor se nece-
sitan los valores numéricos de los coeficientes de traspaso del calor y de
la resistencia hidraulica. Pero las férmulas més seguras usadas para deter-
minar estos coeficientes, estan lejos de abarcar la gran variedad de casos
que se encuentran en la préctica. La aplicacién de tales formulas, o las
combinaciones arbitrarias de éstas, en los calculos técnicos conduce con
frecuencia a grandes divergencias de la realidad. La causa principal de
estas divergencias consiste en que las condiciones de movimiento del
fluido y del intercambio de calor, en los aparatos térmicos reales, se dife-
rencian de las condiciones observadas en los experimentos a base de los
cuales se han obtenido estas férmulas.

Por lo comiin los aparatos de ensayo se construyen de modo tal que
¢l movimiento del fluido operante se realice a través de la seccion total
con una distribucién uniforme de velocidades, para evitar la formacion
de remolinos artificiales en el flujo, etc. En los aparatos térmicos reales
las condiciones de movimiento y de intercambio térmico dependen en
gran medida de la disposicion de la superficie de calefaccién, de la presencia
de curvas y de las singularidades propias de la configuracion de los canales.
El estudio detallado de diferentes dispositivos cambiadores de calor mostro
que la distribucion de las velocidades en las secciones de los canales, como
regla, no es uniforme y después de las curvas siempre se forman sectores
de estancamiento. Por consiguiente, los diferentes elementos de la superficie
de calefaccién trabajan en las condiciones desiguales.

Si las condiciones de movimiento del fluido operante en los aparatos
se comparan con las condiciones de movimiento del fluido en las condiciones
de laboratorio, resulta que no son semejantes entre si. Por eso las leyes
del intercambio térmico obtenidas a base de los experimentos, en unas
condiciones idealizadas, no pueden referirse directamente a los aparatos
térmicos industriales. Su aplicacién mecanica conduce a una incorrecta
evaluacién de los valores de los coeficientes de traspaso del calor y de
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resistencia hidraulica. El estudio de las leyes del intercambio térmico
de la resistencia hidriulica y las busquedas de las dependencias empirica;
necesarias para calcular los grupos térmicos, debe realizarse en aparatos
experimentales tales que tengan las condiciones térmicas y geométricas
semejantes a las de los dispositivos cambiadores de calor reales.

De este modo, para crear una construccion racional de cualquier aparato
térmico, en primer lugar es necesario tener un correcto concepto del caracter
del movimiento del fluido operante en este aparato, y para calcular la
resichucia y el intercambio de calor se deben usar unas dependencias que
reflejen ya todas las singularidades del movimiento. El !conocimiento
del caracter y de la ley de movimiento permite al disefiador crear una
construccién mas perfecta, y al operario explotar el dispositivo con mayor
eficacia. Por eso deben usarse todos los métodos que puedan dar una
nocién del movimiento del liquido y de los gases en los aparatos.

Para aclarar la influencia de los factores aislados sobre el funcionamiento
del aparato, se puede realizar una serie de investigaciones detalladas en
las condiciones de su explotacién. Tales estudios son minuciosos, requieren
grandes gastos de trabajo y de recursos y estan lejos de dar resultados
seguros en todos los casos. Ademas, a consecuencia de una serie de dificul-
tades técnicas que surgen durante el ensayo, y de la imposibilidad de
realizar mediciones directas, muchas particularidades del fendmeno quedan
por completo fuera del estudio. El método de simulacién descrito més
abajo permite estudiar el caricter del movimiento del fluido operante, la
resistencia hidraulica de los conductos de gas y el intercambio térmico
en éstos, valiéndose de modelos reducidos. Al mismo tiempo en vez de
estudiar en los aparatos el movimiento de los gases calientes, en el modelo
puede examinarse el movimiento del aire frio o del agua. El modelo puede
tener paredes transparentes; en este caso el caracter de movimiento del
fluido operante se puede observar a simple vista y fotografiarlo. Cumpliendo
determinadas condiciones de simulacién el movimiento del fluido len el
modelo resulta semejante al movimiento de los gases calientes en la insta-
lacién ejemplar. Las condiciones de simulacién emanan de la teoria de
semejanza (véase § 2-3).

M. V. Kirpichiov ya en el afio 1923 aplicé por primera vez la teoria
de la similitud al estudio de los aparatos térmicos en los modelos. Durante
los tiltimos decenios su escuela realizé un gran trabajo en la elaboracién
de la teoria de la simulacién [24, 37], su comprobacién experimental y
a aplicacién préactica. En la actualidad el método de simulacién es un
seguro y potente método, valiéndose del cual se puede estudiar el trabajo
tanto de los aparatos térmicos existentes, como de los que todavia se
disefian. En la Unién Soviética el método de simulacién ha logrado gran
difusién y se aplica con alto éxito en muchos centros de investigacién
cientifica, en oficinas de proyectos y en empresas industriales.
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9.2. Condiciones de simulacion

En la historia se conocen muchas tentativas de observar el movmnegto
del fluido operante en los aparatos industriales usando sus modelcés: redu-
cidos, pero durante su construccién nunca se observaron las con 1c1'om:s
necesarias para que el cuadro de movimiento en el modelo sea semEJdan e
al cuadro de movimiento en la instalacion 51'mulada. Por eso, baséJ} ose
sobre el estudio de los modelos con frecuencia se llegaban a'deduccmngs
erréneas. Durante los ensayos en los modelos por lo comiin se tomba
la velocidad de movimiento del fluido excesivamente baja, pues ésta seé
reducia en correspondencia con la disminucién de las dimensiones geome-
mci’sa;ra que los cuadros de movimiento de los fluidos en el modelo ﬂ :::;
la instalacion simulada corresponc!an exactamente el uno al otro, ste ei
cumplir la condicién béasica de s;mulac_:lon, o sea, _la igualdad len 1'3 1m
niimeros de Reynolds propios para la 1nst:_3.lac10n simulada y el modelo,
es decir, Re;,, = Re,,q 0, lo que es lo mismo,

wins"ins/vins i ""mod!mod/"?mod i ]dem (9‘1)

De esta misma correlacion se puede determinar la velocidad conque
debe de circular el fluido en el modelo
insVmod @)
! mod Yins g 2. L

Supongamos que tanto en el modelo, como en la instalacion 51{nu!ac:e'1
circula un mismo fluido (entonces Vpyea/Vips = 1) y que el modelo esta
construido en la escala 1/10 (entonces /iy /fnea = 10). Al introducir %ste
valor en la ecuacion (a) obtenemos que Wyoq = 10 Wiy, Ez:lta significa
que para satisfacer las condiciones (9-1) en el caso consxder.a 0, €s nece-
sario no disminuir la velocidad del ﬂlﬂfj{) en el r_nodclp, sino aunger;tar
tantas veces, cuantas veces estin rec!u.c_ldas las dimensiones geométricas
del modelo. Si no se cumple gtlconc:acmn (9-1) €l cuadro de movimiento

uy diferente del real. _ :

pue{ljen I:S:‘:lltf; cr(r)lrr);cto de movimien_to del ﬂuiglo y las I(:_gul%rldfldes corres-
pondientes de la resistencia hidraulica y del intercambio térmico, pluedgn
obtenerse solamente en los modelos calculados a base de las reglas de
simulacion que aseguran la similitud entre los fenémenos Lj[ue oct:ir'rgn en
la instalacién simulada y en el modelo. En este caso las con 15:10nes:.
necesarias y suficientes para que .haya similitud térmica son las s:gple_ntets.
1) similitud geométrica; 2) semejanza de las condiciones de 'n_aowmle:; (o}
del fluido en la entrada; 3) semejanza de las {prop;edades fisicas en 0s
puntos homdlogos del modelo y de la mstalac:.on s;muladg (la_co(rlxstancw}
de las relaciones de densidades, de los coeficientes de v1s¢3051d§1d I e:[(;:.)c],
4) similitud de los campos de temperatura en las frpngqras, 5) Identi zcil
de los valores de los niimeros determinantes de similitud (criterios de
similitud) Re y Pr en caso de movimiento forzado y Gr y P;, en caso
de movimiento libre del fluido. A la par con esto es suﬁclep}e eterrglmar
la identidad de los niimeros de semejanza en una seccion homdloga

cualquiera.

Wmod = Wins
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El cumplimiento preciso de todas las condiciones de simulacién es
bastante complicado y puede ser realizado sélo en muy raros casos. Por
eso se elabor6 la metodologia de la simulacién aproximada de movimiento
de gases y liquidos y de fenémenos del intercambio de calor en los aparatos.
La simulacién aproximada resulté posible debido a las propiedades parti-
culares del movimiento del fluido viscoso: estabilidad ¥ autoestabilizacion.

Se llama fenémeno de estabilidad a la propiedad de un fluido viscoso
de aceptar, durante su movimiento, una distribucién completamente
determinada de velocidades. Esta distribucién se determina por el valor
del nimero Re, la forma del canal y la longitud relativa del tramo ya
pasado del camino. Si estos factores son idénticos la distribucién de las
velocidades resulta semejante.

Al principio con el aumento de Re la distribucién de las velocidades
varia de modo muy acentuado, pero luego disminuye y, finalmente, se
torna constante. La independencia del cardcter del movimiento en funcién
de Re se llama fenémeno de autoestabilizacién. En la zona del movimiento
de autoestabilizacién del fluido se puede no cumplir la condicién de seme-
janza Re = idem, lo que facilita la realizacién del experimento. En los
canales de configuracion compleja el fendmeno de autoestabilizacién se
manifiesta muy rapido, al mismo tiempo el valor del coeficiente de resis-
tencia hidraulica comienza a ser constante lo que puede servir como
indice de que ha llegado el fenémeno de autoestabilizacion.

Mostremos ahora cémo las condiciones de simulacién antes enumeradas
se realizan en la practica.

Primera condicién. La similitud geométrica siempre se puede cumplir
al construir el modelo, si su configuracién copia con precision la instalacién
simulada. Sin duda aqui no se tiene en cuenta la forma exterior del grupo
estudiado, sino la configuracién interior de los canales en los que se mueven
gases y liquidos.

Segunda condicién. También siempre se puede cumplir la semejanza
de las condiciones de entrada del liquido al construir el sector de entrada
geométricamente semejante al sector de entrada de la instalacidn simulada.
Sobre la base de la propiedad de estabilidad, esto es completamente sufi-
ciente para que las condiciones de movimiento del fluido a la entrada del
modelo y a la de la instalacién simulada sean semejantes entre si.

Tercera condicion. La similitud de las propiedades fisicas p, u,
4y ¢, durante la simulacién de los aparatos térmicos es la condicién
mas dificil de cumplir. Segiin esta condicion, es necesario que en
todos los puntos homdlogos de la instalacién simulada y del modelo,
la relacién de las propiedades fisicas correspondientes sea constante.
Si en la instalacién simulada el movimiento del liquido o gas se realiza
de modo isotérmico, es decir, dentro de los limites del aparato estu-
diado la temperatura de estos no varia, entonces para cualquier fluido
operante en el modelo esta condicién se satisface siempre, cuando el movi-
miento en el modelo se realice también de modo isotérmico. Al variar
la temperatura los valores de las propiedades fisicas cambian. En tales
casos para satisfacer las condiciones de semejanza es necesario que tanto
en el modelo, como en la instalacién simulada las propiedades fisicas
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varien de modo semejante. Sin embargo es imposible realizar esta similitud
en forma completa. Por eso en el caso de movimiento forzado del fluido
la tercera condicién de similitud se cumple sélo de modo aproximado,
realizando en el modelo el proceso isotérmico de movimiento (que corres-
ponde a cierta temperatura media del fluido operante en la instalacién
simulada).

Cuarta condicién. La similitud de los campos de temperatura en los
limites también es muy dificil de realizar en forma completa. Por eso se
usa normalmente el método aproximado de la simulacion térmica local.
La singularidad de este método consiste en el hecho de que la similitud
de los campos de temperatura se realiza solamente en el lugar en que se
lleva a cabo la investigaciéon de la transmisién de calor, y el experimento
se efecttia sélo en caso de que se cumplan las condiciones de similitud
mecanica en este lugar. Al aplicarlo a los generadores de vapor tubulares,
esto significa que la transmisién de calor se estudia sucesivamente para
cada tubo por separado. De este modo, al examinar uno tras otro todos
los tubos del modelo de generador de vapor, por lo visto, pueden obtenerse
como resultado total los indices del intercambio de calor para todo el
grupo en conjunto.

Quinta condicion. La condicién de la identidad de los niumeros deter-
minantes de similitud tanto en la instalacién simulada, como en el modelo,
igual que la tercera condicién, se cumple con precisién inicamente en el
caso del movimiento isotérmico y para los aparatos térmicos puede cum-
plirse sélo de modo aproximado.

Al estudiar el caricter del movimiento forzado del fluido debe cumplirse
solamente la condicién de Re = idem; cuando existe el fenémeno de auto-
estabilizacién esta condicién se elimina. Durante el estudio del intercambio
térmico en el movimiento forzado tienen que cumplirse las condiciones:
Re — idem y Pr = idem. Durante el estudio del intercambio térmico,
en el movimiento libre del fluido, es necesario cumplir las condiciones:
Gr = idem y Pr = idem.

9-3. Ejemplos de simulacion

A titulo de ilustrar cémo el método de modelos se aplica al estudio
del funcionamiento de los aparatos térmicos industriales se dan a continua-
cion dos ejemplos.

1. Uno de los primeros calentadores de aire construidos en la URSS
fue el calentador en forma de II. Después de su fabricacién resulto que
tiene gran resistencia hidraulica en su parte acrea, 2,5 veces mayor de la
calculada. Para revelar las causas de este fenomeno se emprendi6 una
investigacion especial en la fabrica. Esta consisti en determinar el campo
de velocidades y el campo de presiones estaticas en los canales del calen-
tador de aire. Los resultados de uno de tales ensayos se exponen en la
fig. 9-1 en la cual estin trazadas las curvas de distribucién de las veloci-
dades en las secciones separadas del calentador. El valor y la direccion
de la velocidad estan indicados con flechas. Estos experimentos dan una
completa idea del caricter del movimiento del aire en el elemento. La
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Fig. 9-1. Espectros de las velocidades
del aire en el calentador de aire en
fc:':-rma de IT, medidas en una instala-
cion simulada, cuando w = 11,4 m/s.
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Fig, 9-2. Cardcter del movimiento: del
aire en un calentador de aire en forma
de II segin los ensayos realizados
en un modelo de agua.
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Fig. 9-3. Resistencia de un calentador
de aire.

1 —segin los experimentos en un modelo
hidrodindmico; 2 —segin los experimentos
en una instalacién aerodindmica; 3 — segtn
los experimentos en un modelo hidrodindmico
con dlabes directores.

Fig. 9-4. Carécter del movimiento del
aire cuando en las curvas hay alabes
directores — segiin datos experimen-
tales obtenidos en un modelo hidro-
dindmico.
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figura muestra que el aire no se mueve en toda la seccién del canal,
en los lugares de viraje existen lugares de estancamiento, bolsas muertas,
que reducen considerablemente la seccion viva del canal. Por eso también
la resistencia hidraulica del grupo tiene que ser considerablemente mas
alta que la calculada. Con la velocidad media w, = 11,2 m/s la resistencia
resulté aproximadamente igual a 1,6-10° Pa, mientras que segtin el calculo
deberia ser igual a 0,7-10% Pa.

Simultaneamente se realizé la investigacion de funcionamiento del
calentador de aire con el modelo hidraulico. Este se fabricé a una quinta
parte de su tamafio natural, con las paredes laterales de luna de esca-
parate. En este modelo se estudiaron las condiciones de movimiento del
aire en el elemento del calentador y se midid su resistencia hidraulica.

La investigacion realizada mostrd la coincidencia completa del caricter
de movimiento del agua en el modelo, con el caracter de movimiento del
aire en la instalacion simulada (véase la fig. 9-2 y comparesela con la
fig. 9-1). En las curvas y angulos se forman lugares de estancamiento.
Estos son especialmente grandes en el angulo derecho superior de la primera
mitad del calentador y en el angulo derecho inferior de la segunda mitad
que se halla detrés de la pared divisoria. Debido a la presencia de curvas
el movimiento del liquido no se realiza a través de la seccién completa,
y a consecuencia de esto en el canal aumenta considerablemente la
resistencia hidraulica.

La resistencia hidraulica del elemento se investigé en el modelo hidrau-
lico para diferentes valores del nimero Re. Los resultados de los experi-
mentos estan trazados en la fig. 9-3 en coordenadas logaritmicas, donde
sobre el eje de las abscisas estdn trazados los valores del niimero Re vy
en el eje de las ordenadas, los del nimero Eu. Segiin la teoria las lineas 7/
y 2 tienen que coincidir y en la prictica éstas coinciden, puesto que la
divergencia entre ellas es menos del 10%, lo que se explica como conse-
cuencia de los errores en las mediciones realizadas durante los experi-
mentos en la instalacién simulada.

Si calculamos la resistencia de la instalacién simulada, valiéndonos
de los datos obtenidos durante los ensayos con el modelo, resulta que
cuando Re > 4.10°% Ap = 1,7-10° Pa. Al elaborar el proyecto, segiin
el célculo la resistencia del conducto de gas fue evaluada igual a 0,7- 10 Pa
y segun los ensayos en la instalacién simulada resulté igual a 1,6-10% Pa.

Posteriormente se continuaron los ensayos del modelo con el fin de
hallar las condiciones que permitieran disminuir la resistencia hidraulica.
Segtin la propuestg del académico M. V. Kirpichiov en las curvas se insta-
laron é4labes directores. En presencia de estos tltimos cambian bruscamente
las condiciones de movimiento. En vez de un movimiento desordenado
con formacién de zonas de estancamiento, el fluido se mueve en chorros
paralelos (fig. 9-4). Tal movimiento ordenado se reflejé en la resistencia
del calentador la que se redujo bruscamente (véase la linea 3 en la fig. 9-3).
Al realizar el célculo en referencia a la instalacién simulada, resulta, que
la resistencia del elemento con 4labes directores es igual s6lo a 0,6-10° Pa.
De este modo la colocacién de alabes directores en las curvas permitié
rebajar casi 3 veces la resistencia del calentador y, al mismo tiempo,
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mejorar considerablemente su funcionamiento como dispositivo cambiador
de calor.

2. Como segundo ejemplo expongamos los resultados de los experi-
mentos dedicados a estudiar la transmisién de calor. Puesto que el método
de modelos debe caracterizar las condiciones reales de funcionamiento
del grupo, tomando en consideracién todas las particularidades de su
construccién, los resultados de los experimentos hay que compararlos
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Fig. 9-5. Caldera de Garbe; la linea de
trazos y puntos separa el conducto de
gas que se estudid en el modelo.

no con los datos calculados, sino con los datos de las pruebas de explo-
tacién. Por eso para demostrar la posibilidad de aplicar el método de
simulacién al estudio de la transmisién de calor como objeto de investi-
gacion se eligié un generador de vapor perfectamente estudiado en las
condiciones de explotacion, a saber, el generador de vapor, acuotubular,
vertical, del sistema de Garbe, con una superficie de calefaccién de 1200 m2,
El dibujo esquemdtico de este generador de vapor se presenta en la fig. 9-5.

El ensayo industrial del generador de vapor lo realizé el Instituto
termotécnico de Leningrado. En el modelo sélo se investigd el segundo
haz del generador de vapor.

El modelo neumitico de la parte estudiada del generador de vapor
se construyé a una escala de 1: 8. Para determinar el coeficiente de traspaso
del calor de los tubos aislados se utilizé el método de calorimetria eléctrica.

Cada tubo se someti6 al estudio por separado, a las diferentes velocidades
del aire. La elaboracion de los resultados de los ensayos se realizé usando
los ntiimeros de similitud.

Los datos tomados como valores medios para todo el haz, obtenidos
de los ensayos con el modelo, se compararon con los resultados de la prueba
industrial de la caldera elaborados también en los ntimeros de similitud.
Los resultados de la confrontacién se exponen en la fig. 9-6; aqui la linea
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continua representa los resultados de investigacion en el modelo y los
puntos, los resultados de la prueba industrial. Como se ve en la figura
la coincidencia de los resultados es muy buena. Esto muestra que, al aplicar
el método de la simulacién térmica local al estudio de la transmisién de
calor en un generador de vapor, obtenemos los resultados que caracterizan
la parte térmica del funcionamiento de la caldera de un modo tan bueno,
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Fig. 9-6. Dependencia Nug,= f(Rey,;) para
el segundo haz de la caldera de Garbe;
la linea continua corresponde a los datos
experimentales obtenidos en el modelo;
los puntos, a los datos experimentales de
los ensayos industriales.

como la definen los datos obtenidos de los ensayos industriales mas detalla-
dos, efectuados en las condiciones de explotacion.

Asi, pues, en los modelos se puede estudiar tanto el caricter del movi-
miento de los fluidos y la resistencia hidrdulica, como la transmisién
de calor de cualquier aparato térmico. Al disefiar nuevos aparatos esto
da la posibilidad de comprobar de antemano la regularidad de la construc-
cién, y corregir todos los defectos revelados antes de realizar la construccién.
Al reconstruir los aparatos térmicos existentes para racionalizar su funcio-
namiento el método de simulacién permite de antemano determinar qué
reconstrucciones son racionales y qué efecto se obtendra precisamente
en éstas.

Los ejemplos aducidos antes muestran de modo convincente que la
simulacién es un medio muy eficaz en la investigacién cientifica.

La esfera de la aplicacion practica del método de simulacién no se
limita, sin duda, a la hidromecénica y el intercambio de calor. Actual-
mente este campo se ha ampliado considerablemente. Se han elaborado
las condiciones de simulacién del proceso de movimiento y de la resistencia
hidraulica, de los procesos de conductibilidad térmica y del intercambio
de calor por conveccion, de los procesos del intercambio de calor al variar
el estado de agregacion, de los procesos de arrastre de la humedad y de
su separacion, de los procesos del intercambio de materiales y del seca-
miento, de los procesos de movimiento de los flujos con polvo y de la sepa-
racién del polvo, de los procesos de ventilacion de los locales, de la parte
de circulacién de las turbinas de vapor, maquinas de vapor, cajas de
fuero, de la circulacién de la masa de vidrio fundida en los hornos, de los
procesos que transcurren en las méquinas y sistemas eléctricos, de los
procesos de transformacién fisicoquimica, etc.
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Hoy dia la simulacién es uno de los principales métodos de la inves-
tigacion cientifica y se usa ampliamente en muchas esferas de la ciencia
y de la técnica. La simulacién como método de investigacién cientifica,
como método que sirve para evaluar la eficacia de un dispositivo técnico
y realizarlo en tamafio natural puede satisfacer en mayor grado las exi-
gencias de la practica. Sus posibilidades para aplicarlo en este sentido
estan todavia lejos de ser agotadas. Especialmente tiene anchas perspectivas
la aplicacién del método de simulacion en la tecnologia quimica y en la
construccion de maquinas.




CAPITULO 10

ALGUNOS PROBLEMAS DEL INTERCAMBIO
TERMICO

10-1. Teoria hidrodinimica del intercambio térmico

La teoria hidrodinamica del intercambio térmico estd basada sobre
la idea, elaborada por Reynolds, de la unidad de los procesos de trans-
ferencia calorifica y la cantidad de movimiento en los flujos turbulentos.
Tal nocion permite establecer la relacién entre la emision calorifica y la
resistencia hidrdulica. A pesar del caracter convencional de una serie de
suposiciones, el valor de la teoria hidrodindmica consiste en que ésta des-
cubre la esencia fisica del proceso y explica el mecanismo de transferencia
de calor en el régimen turbulento de corriente del fluido.

Durante el movimiento del liquido siempre surge una fuerza de resis-
tencia condicionada por la transferencia ininterrumpida y el intercambio
de las cantidades de movimiento entre las capas del fluido que tienen velo-
cidades diferentes. Esta transferencia se realiza a consecuencia del mezclado
turbulento del fluido. Para determinar la relacién entre la emision calorifica
y la resistencia, Reynolds partié de las consideraciones siguientes.

Las particulas del fluido que se encuentran en el nicleo del fiujo y
tienen una velocidad w, al caer en la capa adyacente a la pared se frenan
y adquieren alli la velocidad w'. Luego estas particulas son desplazadas
por otras y de nuevo regresan al nicleo turbulento. Tal desplazamiento
de unas masas del liquido desde el ntcleo hacia la capa adyacente a la
pared y viceversa, se repite ininterrumpidamente.

Si la cantidad del fluido que llega por unidad de tiempo a la capa
adyacente a la pared, se designa con G’, entonces, a base de la ley de

impulsos la fuerza de resistencia al movimiento se determinara mediante
la expresion:

S = G'(w—w). (a)

Cuando hay intercambio térmico, las temperaturas de las particulas
de fluido en el nicleo y en la capa adyacente a la pared son diferentes.
Por eso en el intercambio turbulento, simultineamente con la transferencia
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de la cantidad de movimiento ocurre también la transferencia de calor.
Sea la temperatura en el nicleo del flujo 7, y en la capa adyacente a
la pared t;; entonces la cantidad de calor transmitida desde el nﬁcle?
hacia la capa adyacente a la pared en el intercambio turbulento sera
igual a:

Q = G'cyltn — 1)- (b)

Si la ecuacién (b) se divide por (a), entonces la magnitud incognita G
se reduce:

’
(ot . W ©
S Pow—w

0, puesto que S =sF y Q = gF, tenemos:

, :cpsm. (10-1)

w—w

La ecuacién (10-1) representa la proporcion fundamen?al, obtenid}i
por Reynolds en 1874 [118]. En lo ulterior ésta se denomind analogia
de Reynolds. j\ e

Si se acepta que la capa de fluido adyacente a la pared esta inmévil
(w' = 0) y su temperatura es igual a la de la pared (tn = t,), en este
caso de la ecuacion (10-1) obtenemos:

R i o) (10-2)

w

q:

Precisamente esta expresién para el flujo calorifico la obtuvo R_eynplgls
quien supuso que la capa de fluido adyacente a la pared seria inmovil.

Pero en realidad la velocidad del fluido en la capa adyacente a la
pared no es igual a cero y la temperatura fy O es_igual a la temperatura
de la pared t, (véase el cap. 3). Esta circunstancia hay que tomarla en
consideracién del modo correspondiente. En el afio 1910 L. Prandtl [ll?]
por primera vez le efectud esta precision al método de _Reynolds._ Mas
tarde este problema lo examinaron también en sus trabajos otros inves-
tigadores. : ;

Cerca de la pared, en un flujo turbulento, existe una subcapa viscosa
fina en la que predominan las fuerzas de viscosidad molecular y en la
cual el esufuerzo tangencial s es constante. Por eso, basindose sobre la ley
de Newton, la expresion para s s¢ puede escribir en la forma siguiente

3

s=nZ ©)

El espesor de la subcapa viscosa ¢’ es, en cierta medida, una magq;t_ud
convencional. En realidad a medida que se aleja de la pared, crece inin-
terrumpidamente la intensidad del mezclado turbulento y Qaulatmamel}te
una parte del esfuerzo tangencial s empieza a ser determinado no sélo
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{)ror lta_l viscgsi(:ladl molecglar, sino también por el mecanismo turbulento de
ansferencia de la cantidad de movimiento. A una distancia ; i
Lt tancia igual aproxi-

&~ 12 s
Vsip ©

estas componentes resultan ser de un mismo orden; a distancias atin ma-
ﬁores de la pared el mecanismo turbulento de transferencia de la cantidad
¢ movimiento resulta ser lo mas importante. La correlacién (e) se puede
considerar como la determinacién del espesor de la subcapa viscosa. En

este caso de las ecuaciones (d) y (e) se puede hall i
del fluido w' a la distancia ¢': e PERVEE ga

w = 12 /s/p. ®

Puesto que el valor del esfu?rzo tangencial s se puede expresar también
a través del coeficiente de resistencia de rozamiento ¢ (véase el cap. 3)
de acuerdo a la correlacién P

sy
sy el (2

entonces el valor de la velocidad w' en la ecuacién (d) es igual a:
wilw = 12 &8, ()

Si se toma en consideracién esta expresi 5
presion, la formula fundamental
10-1) de la analogi ibi L
§orm;: a gia de Reynolds se puede escribir ahora en la siguiente

s Tog=atd
g = =t

Pw 1-12yz8 ()

Luego es necesario tomar en consideraci6 i i

. on la diferencia de tempera-
turas entre los dos medios en la capa de fluido adyacente a la pared. é’:rca
de la misma pared la transferencia de calor se realiza mediante la conducti-
bilidad térm];ca molecular. La densidad del flujo calorifico g es una cantidad
constante. Por eso, a base de la ley de Fourier, la expresis
puede escribir como ’ il R

R o = )

La magnitud &/ representa el espesor de la subcapa [térmi
aquella distancia de la pared en que resultan ser conmé)ﬁas&:;gﬁ:ai; ?rasgi'
ferencia de calor, mediante la conductibilidad térmica, y mediante el mez-
clado turbulento de las particulas; cuando la distancia es 4un ma or ei
mecanismo tm-'b.ulento de transferencia de calor comienza a tener S;a im
portancia decisiva. En caso general, cuando Pr # I, la magnitud 6:
’
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no coincide con &’; la relacion entre éstas se determina con ayuda de la
correlacion

& =9 PrUs, ()]
que es justa cuando Pr > 0,6.

Resolvamos ahora las ecuaciones (i) y (k) respecto a las diferencias
de temperaturas:

th—th= zi ((1 — 12 V%)s

&

A

y sumemos estas correlaciones término a término. Entonces la tempera-
tura t;, se simplifica y, como resultado, obtendremos:

th—t,=¢q

fﬂ—fp=ﬂ—(1“"12Vi+—c&)‘ (m)
(] 8 iw

El dltimo sumando entre paréntesis, del segundo miembro de la ecua-
cién (m) se puede transformar con ayuda de las ecuaciones (), () v ),
reduciéndolo a la forma: 12]/6/8 Pr2/3, Teniendo esto en cuenta y resol-
viendo la ecuacién (m) respecto a ¢, obtenemos definitivamente:

1
— . 10-3
1+ 12 )8 (Pr2® —1) L)
Esta ecuacioén, a diferencia de la ecuacién (10-2) ahora toma en consi-
deracién la influencia de la capa del fluido adyacente a la pared.
Al comparar las ecuaciones (10-3) y (10-2) notamos que se diferencian
entre si solamente en el multiplicador

1

1+ 12VEB @R —1) g
el que es la correcién buscada que considera el movimiento del fluidoy la
transferencia de calor en la capa adyacente a la pared. Cuando Pr=1,
la correccién E =1 y la ecuacién (10-3) se transforma en la ecuacién
(10-2). Esta exigencia la satisfacen de modo aproximado los gases. La
altima circunstancia explica el hecho de que la ecuacién (10-2) coincide de
manera suficientemente buena con los datos experimentales para los gases
e insatisfactoriamente, con los datos para los liquidos de goteo (Pr > 1).
La correlacién (10-3), que toma en consideracion la influencia de la capa
del fluido adyacente a la pared, coincide ya mucho mejor con los datos
experimentales de los diferentes fluidos que tienen Pr > 1%. La ecuacion
(10-3) se puede escribir también en la forma

5
q4=c,— (th —1,)
w

b= —i— c,pwE. (10-5)

1) Practicamente una ecuacion idéntica a la ecuacién (10-3) la obtuvieron los
autores [75], pero por diferente método.
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Si ahora ambos miembros de esta igualdad se multiplican por el dia-
metro del tubo y se dividen entre el coeficiente de conductibilidad térmica
del fluido 2, adquirira es aspecto siguiente:

Nu — % PeE. (10-6)

valor del coeficiente de la resistencia hidratilica &, los valores de las pro-

piedades fisicas del fluido Cp» Ps I, A Y el valor de la velocidad w.
Sin embargo hay que recordar que esta teoria es aplicable sélo cuando
se cumplen las condiciones siguientes: 1) existe corriente turbulenta desa-

El autor [96] mostré que la ecuacién (10-4) puede ser generalizada para
calcular la emisién calorifica a las altas velocidades de movimiento del
gas (véase § 10-2).

10-2. Intercambio de calor cuando las velocidades
son altas

Durante el movimiento de un liquido o un gas con alta velocidad en
el flujo, cerca de la superficie, a causa de las fuerzas de rozamiento in-
terno, se observa el desprendimiento del calor. Esto introduce ciertas
particularidades en el desarrollo del proceso de intercambio térmico. El
calentamiento interno del flujo es un proceso irreversible de disipacién de
una parte de la energia mecénica del movimiento, a consecuencia del
rozamiento viscoso y de la transformacion de esta energia en calor. Este
proceso se llama disipacién de energia de movimiento.

Sin duda, la disipacién de energia tiene lugar también, cuando las

puesto que en este caso ya no se puede no tomar en consideracién el calen-
tamiento interno del flujo.

La cantidad fundamental de calor se desprende en la capa adyacente
a la pared, donde las fuerzas de rozamiento interno tienen mayor impor-
tancia. Como resultado, Ja tempratura del medio aumenta en esta capa. Si
la superficie del cuerpo se cubre con aislamiento térmico, entonces ésta
también adquiere una temperatura més alta. Tal temperatura se llama
temperatura adidbdtica de la superficie t,4; corresponde a las condiciones
en que no tiene lugar transferencia de calor a través de Ia superficie.

En Ia fig. 10-1 se muestra la distribucién de las temperaturas en la capa
limite cuando el flujo se mueve a grandes velocidades. La curva J refleja
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el perfil de las temperaturas en cuando no hay intercambio térmico exterior.
En este caso la temperatura de la superficie 7, = 7,4 y el gradiente de tem-
peratura en la superficie es igual a cero. El calor que se desprende en la
capa adyacente a la pared se evacua hacia dentro del flujo mediante con-
veccion y conductibilidad térmica.

El proceso de intercambio térmico se realizari cuando la temperatura
de la pared 7, no es igual a la temperatura adiabatica 7,,. Si i = el

S5
o <+
G \\}\\\
)
/
”~
/s
/
o5
=
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\

7
//3"
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Y
Fig. 10-1. Distribucién de las tem-
peraturas en la capa limite para
altas velocidades de movimiento
del flujo.

I — sin intercambio de calor; 2 — durante
el calentamiento del flujo; 3" y 3" — durante
el enfriamiento del Aujo.

calor se transmite de la pared al flujo (curva 2). El flujo térmico tiene
direccién inversa, cuando Ip <y (curvas 3’ y 3). Se debe prestar
atencion al hecho de que la evacuacién del calor a través de la superficie
es posible no sélo cuando la temperatura de la superficie !y €s inferior
a la temperatura del flujo que corre al encuentro 7y (curva 3'"), sino tam-
bién cuando fp €s superior a #; (linea 3’). En el Gltimo caso a través de
la superficie se evacua, en lo fundamental, el calor que se desprende en
la capa limite a consecuencia de la disipacién de energia. 3 .
Las regularidades expuestas muestran que para el intercambio térmico,
en presencia de altas velocidades, la diferencia de temperaturas f, — #,4
adquiere un valor determinante, mientras que la magnitud 7, — 7, ya no
caracteriza la direccién de la transmision de calor y las magnitudes del
flujo calorifico. Precisamente en esto consiste la principal singularidad
del intercambio térmico en los flujos que se mueven a altas velocidades.
Luego los experimentos muestran que si en estas condiciones se introduce
la definicion del coeficiente de traspaso del calor como la relacién entre la
densidad del flujo calorifico y la diferencia de temperaturas 1, — f,4:

gl -, (10-7)

Ip— Iy

entonces todas las formulas de célculo para la emisién calorifica a bajas
velocidades resultan justas también para los flujos a altas velocidades.
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Tedricamente este postulado se demuestra en forma mdas general para las
condiciones en que las propiedades termofisicas del agente portador de
calor se toman como constantes.

De este modo el problema se reduce a la determinacién de la tempe-
ratura adiabética de superficie 7,,. La correlacion para calcular esta tempe-
ratura tiene la forma:

w2
la=1tn+r el (10-8)

Cp

donde #; es la temperatura del flujo lejos de la superficie o, en caso
de escurrimiento en los tubos, la temperatura media de
mezclado del flujo en la seccién dada;
w es la velocidad del flujo lejos de la superficie o la velocidad
media de la corriente en la seccién dada del tubo;
es el calor especifico del liquido o gas a presion constante;
r es el coeficiente adimensional denominado coeficiente de
recuperacion de temperatura, que caracteriza la correlacion
entre la intensidad con que se desprende el calor a consecuen-
cia del rozamiento viscoso y la intensidad con que se evacua
este calor desde la capa adyacente a la pared hacia el nicleo
del flujo.

La correlacién (10-8) muestra que la diferencia entre la temperatura
adiabética 7,4 y la temperatura del flujo 7 aumenta en forma proporcional
al cuadrado de la velocidad de la corriente. Los calculos muestran que la
diferencia 7,y — #;, por lo comun alcanza varios grados solamente a velo-
cidades de 50 a 100 m/s. A velocidades inferiores la diferencia entre 7,4
¥ t; resulta insignificante. En este caso la diferencia de temperaturas 7, —#,4
en la ecuacién (10-7) se transforma enla diferencia de temperaturas entre
los dos medios 7, — #;, y ¢l coeficiente de traspaso del calor « adquiere su
definicién habitual. Sin embargo, cuando w > 100 m/s la diferencia entre
la temperatura adiabética 7,4 y la temperatura del fluido #;; aumenta en
forma muy rapida a medida que crece la velocidad y puede alcanzar dece-
nas, centenas y, a las velocidades muy altas, incluso miles de grados.
En este caso para determinar los flujos calorificos es necesario usar la
expersion (10-7).

En la practica el intercambio de calor a altas velocidades tiene lugar
durante el escurrimiento de los flujos de gas en turbina, toberas, asi como
durante el vuelo de aviones y cohetes en la atmosfera. En cuanto a los
liquidos de goteo, como uno de los ejemplos en que se manifiesta de modo
considerable el efecto de disipacién de energia puede servir el proceso de
calentamiento de la capa de un lubricante liquido en los cojinetes a altas
velocidades de rotacion.

Cuando el aire fluye longitudinalmente alrededor de placas, cilindros
y conos, segiin lo demuestran los experimentos, el coeficiente de recu-
peracién r tiene los valores siguientes: cuando la capa limite es laminar
r = 0,84 + 0,02 [97] y cuando la capa limite es turbulenta r = 0,89 + 0,03.
En la fig. 10-2 se exponen los datos experimentales [105] que corresponden
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al flujo currentilineo longitudinal del chorro de aire alrededor de una placa.
Cuando el flujo currentilineo alrededor de los alambres en la esfera de los
numeros Re = 10% =+ 10° se realiza en sentido transversal, el valor del coe-
ficiente de recuperacion es r = 0,92. En las corrientes turbulentas de aire
subsénica y supersénica dentro de un tubo el coeficiente de recuperacion
se halla dentro de los limites de r = 0,83 + 0,89. Para los cuerpos de forma
mas complicada los valores de r se determinan experimentalmente.

490 = 5 -
° 8 °%0
085 —cqm—sats <
o
040,
Laminar Turbulento
[ | Re

q75

0 2 b SE 8P 2 45

Fig. 10-2. Coeficiente de recuperacion de
temperatura en el flujo currentilineo longitu-
dinal alrededor de una placa.

A las corrientes de altas velocidades las caracteriza una particularidad
mas. Esta se revela cuando la presion y la velocidad sufren variaciones
bruscas como, por ejemplo, cuando el flujo se frena al chocar contra un
obstaculo inmdvil. Resulta ademas que el cardcter de variacion de la
temperatura en el flujo sera diferente para los liquidos de goteo y los gases.

Los liquidos de goteo son précticamente medios incompresibles; su
densidad casi no depende de la presién. Por eso, si este medio se frena, su
energia cinética w?/2 se transforma por completo en energia de presion
Plp, mientras que la energia interna del liquido ¢, ¢ y su temperatura ¢
permanecen invariables. Durante el frenado del flujo de un liquido de
goteo que choca contra un obstaculo inmdvil, el incremento de la energia
de presién constituye:

Bo =Py WY, (10-9)
P 2
La temperatura del liquido frenado 7, permanece entonces préctica-
mente invariable:

to=1. (10-10)

Un cuadro diferente y mucho mas complicado se observa en los flujos
de gases. A diferencia de los liquidos de goteo los gases son compresibles;
su densidad depende de la presién y de la temperatura. Por eso durante
el frenado del flujo de gas su energia cinética w*2 se gasta en parte para
aumentar la energia de presién py/p, — p/p, mientras que la parte restante
de esta energia provoca un aumento de la energia interna del gas ¢, (1, — 1):

L (% i .%) + clto—1). (10-11)
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El calculo del aumento de la temperatura durante el frenado del flujo
del gas se realiza facilmente, si se tiene en cuenta que, seglin las igualdades
termodinamicas, la magnitud p/p + ¢,t = i es la entalpia del gas para la
que es valida la correlacién i = ¢,, donde ¢, es el calor especifico del gas
a presion constante. Por eso la ecuacién de equilibrio de energia (10-11),
durante el frenado del flujo del gas, toma el aspecto:

w22 = c(ty— 1)

2
r0=;+..;f_.
2,

(10-12)

La temperatura ¢, se llama remperatura de frenado del flujo del gas.
Esta se establece en la capa del gas frenada, cerca de la superficie del
obstéculo.

Si la temperatura de la superficie de pared t, = es superior a la tem-
peratura de frenado 7, el calor se transmitird de la pared al gas. Cuando
1, < 1y, el sentido del flujo calorifico ser4 inverso. De tal modo, el sentido
y la intensidad de transmisién de calor se determinan segin el signo y la
magnitud absoluta de la diferencia de temperaturas f, — t,.

El aumento de la energia de presién en un gas compresible, cuando
éste se frena, constituye:

R b et UL
o B R o —2—= (10-13)

donde k = ¢,/c,.

Al comparar esta expresién con la correlacién (10-9) para el liquido
incompresible se puede ver que en un flujo de gas, solamente una parte
igual 1(k — 1)/k de toda la energia cinética, se transforma en energia de
presion. Para el aire, por ejemplo, k = 1,4 y esta parte constituye sola-
mente 0,285. La parte restante de la energia cinética, cuya cantidad es
0,715 (w*2), se gasta para aumentar la energia interna del gas y su tem-
peratura.

Esta singularidad de los flujos de gas relacionada con los efectos de
compresibilidad, conduce a una serie de particularidades cuando el gas
fluye a altas velocidades en los tubos y toberas, al medir las temperaturas
y las presiones en los flujos de gas a altas velocidades. Los problemas de
esta indole se examinan en los cursos de dinamica de los gases.

Para los cuerpos de forma simple se puede llevar a cabo un ci i i
de encontrar ¢l valor del coeficiente de recfperaci(’)n r. S e o

Asi, E. Pohlhayscn [116] realizé el cileulo tedrico de la dependencia r — Sf(Pr)
para el flujo currentilineo alrededor de una placa en la capa limite laminar. Los resul-
tados de estos cdlculos se exponen a continuacion:

Bliee oo nen06 10,7 08 O DN 15 100 1000
b lestieels 0,77 0,835 0,895 1,00 2,515 3,535 6,70 12,9
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Los datos que se hallan en el intervalo de los nimeros Pr = 0,6 = 7 caracteristico
para los gases diferentes y el agua, se interpolan correctamente a base de la formula
simple

r=JPr. (@)

Cuando el régimen de la corriente de un liquido en un tubo redondo es laminar,
el cilculo tedrico da la expresion

r=2Pr (b)

Cuando la corriente en la capa limite de los tubos es turbulenta el valor aproxi-
mado del coeficiente de recuperacion puede calcularse, por ejemplo, a base de los concep-
tos de la teoria hidrodindmica del intercambio de calor (véase § 10-1). Dicho célculo se
realiza generalizando mencionados conceptos para las condiciones de escurrimiento del
flujo a altas velocidades. Examinemos de modo més detallado este método de calcular
el intercambio de calor a base de la analogia de Reynolds.

La correlacion fundamental de Reynolds (10-1) para velocidades moderadas de la
corriente, se puede escribir en la forma:

cpt — cpt’
g=s-2—"_. ©
w—w

Las magnitudes c,f y c,t” del numerador representan los valores de la entalpia, que
tienen las particulas del liquido (o gas) en el niicleo y la capa adyacente a la pared,
respectivamente. A consecuencia del intercambio de estas particulas, a la capa super-
ficial se le suministra el flujo calorifico de densidad g.

Cuando la corriente se realiza a altas velocidades cada particula del medio que
participa en el intercambio posee también, ademds de la entalpia ¢, la energia cinética
del movimiento de traslacion w2/2. Por eso en el proceso de mezclado turbulento de
las particulas, hacia la capa del liquido advacente a la pared se le suministra ahora el
flujo de energia e igual a

_ (ept + wP2) — (cpt + w22y
ot Wi—-W

(d)

Esta correlacion es la generalizacion de la ecnacion principal del método de Rey-
nolds para las condiciones del flujo con altas velocidades [95]. Las magnitudes (¢,
+ w¥(2) y (c i+ w?(2)', en el numerador de la ecuacion (d), representan los valores de la
energia tota]pde las particulas en el nicleo y en la capa adyacente a la pared, respecti-
vamente. El flujo de energia e incluye la transferencia tanto de la entalpia, como de la
energia cinética de las particulas.

Ahora es necesario examinar las condiciones en la subcapa viscosa. El esfuerzo
tangencial de friccion s permanece constante en la direccion transversal a esta subeapa,
Por consiguiente, al igual que en el caso de las velocidades moderadas, la distribucion
de las velocidades en la subcapa viscosa_tfne cardcter lineal. Por eso, al igual que en
el § 10-1, la magnitud w—w’ = (1-12V£/8) y la ecuacién (d) se puede reescribir en
la forma siguiente

s (cpt + wi2) — (cpt + W32)
w 1—12V8

Examinemos luego el proceso de la transferencia de la energia en la capa adyacente
a la pared. Aqui es necesario tomar en consideracion el desprendimiento del calor a
consecuencia de la disipacion de la energia, En una unidad de volumen del medio

dentro de los limites de esta subcapa por unidad de tiempo se desprende una cantidad
de calor

2 NS
(&5

317

(e)

e =




Por eso la ecuacion de balance térmico para un volumen del medio tiene la forma:
d*t w2

A— —| =
dy TH { 5 ] 0. (g)

Esta ecuacién muestra que el calor que se des i
i i 1 prende,se evacua por medio d 4
ductibilidad térmica. Al integrar la ecuacién (g) tenemos: P .14 con

dt

32 R
‘d_yT#(?) y=const =e. (h)

La constante de integraciébn muestra precisamente a j i
Lz . quel flujo de energia e que se
suministra hacia la capa adyacente a la pared desde el nicleo del flujo. Argmedic(l!a que
gos acercamos a la pared, vemos que una parte cada vez mayor de este flujo se trans-
ere en forma de calor mediante la conductibilidad térmica, En la misma superficie

(¥ = 0) ya todo el flujo de energia e adqui j
bl Ny it :l.U gia e adquiere la forma del flujo de calor gy, el cual se
cuando y = 0,

S s @

De este modo el flujo de la energia e, en las ecuaciones d) Sri
i L nergia e, ba (e h), es n -
camente igual a la densidad del flujo térmico gp transmitido a ga pe::re)dy () e

Al integrar la ecuacién (h) hallamos la distribucié
o o gl 1 cion de temperaturas en la zona

r(y)=;+._e_ __f‘_f iz,
P T o2 o &)

De la correlacion (k) se deduce que la distribucién de t i
: : g ( emperaturas no tiene ahora
cardcter lineal, sino parabolico. Si en el limite y = d, la temperat 5 i
cpt’ se puede escribir: 't ratura es ' y la entalpia

’ C ’ AN
Fpdc == cp'rp'[' —f‘* edr — Pr h—;z— ‘éT) . ()
r

Puesto que la magnitud w'(&f;'é‘) es el valor de la velocidad a una distancia & d
Ia’pared’, entonces, si se suma a ambos miembros de igualdad () la magr:ituctl:
(w'3/2) (¢ /6")2, en’el primer miembro obtenemos el valor de la energia total (¢,r+w?/2)
a la distancia & : 4

A 2 ryo

Al sustituir esta magnitud’en la ecuacion de la analogia generalizada de Reynolds
y al resolverla respecto al flujo de energia, que es el calor e =gq., se puede después
de una serie de transformaciones 1) obtener la expresion definitiva i

1
1+ 12/EB@Pen—1)

Por su aspecto la ecuacion (10-14) coincide por compl i
j ) pleto con la ecuacion (10-3
para las velecidades moderadas. La tinica diferencia consiste en el hecho de que(en Ig
ecuacién (10-14), en lugar de la diferencia de temperaturas entre los dos medios fi—ts
se encuentra la diferencia faa—1p- El valor de la temperatura adiabatica de la pared

Cps
dp = - ('rad T fp]'
w

(10-14)

¥ Teniendo en cuenta las correlaciones (h) y (1) del § 10-1.
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Z,4 se determina mediante la ecuacién general (10-8); el coeficiente de recnp?racibn:
de temperatura r determinado como resultado de los célculos realizados, es igual a:

’ 2 o
,..:1.;_(_‘1.] Pr—1 (10-15)

W Pr2

De este modo, el célculo segin la analogia generalizada de Reynolds conduce a la
ecuacion de la emision calorifica (10-14) y permite hallar la expresién aproximada
(10-15) para el coeficiente de recuperacion de temperatura en los flujos turbulentos.

La relacién w’/w por lo comin es aproximadamente igual a 0,5 6 0,6; por eso
(w'/w)? se puede aceptar mis o menos igual a 0,3. Al sustituir este valor enla ecuacion
(10-15), hallemos para el aire (Pr = 0,7) el valor del coeficiente de recuperacion de tem-
peratura r = 0,885, lo que se ajusta bien a los datos experimentales. La expresion
(10-15) muestra también que cuando Pr = 1, el coeficiente de recuperacion de tempera-
tura en los flujos turbulentos es igual a la unidad.

La variacién de la temperatura del gas en la capa limite, mostrada en
la fig. 10-1, crece a medida que aumenta la velocidad del flujo. Para
caracterizar el régimen de corriente en la dinamica de los gases se intro-
duce el concepto del niimero de Mach, que es igual a la proporcién entre
la velocidad local del flujo w y la velocidad del sonido ¢ en el mismo punto
del flujo:

M = wlc.

Cuando M < 1 la corriente se llama subsdnica y cuando M > 1,
supersonica.

En los flujos supersonicos las diferencias de temperaturas en la capa
limite comienzan a adquirir tal grado de importancia, que la densidad del
gas y otras de sus propiedades termofisicas (viscosidad, conductibilidad
térmica) resultan variables segtn el espesor de la capa. Ya no es correcto
considerarlas como constantes. A consecuencia de esto durante el célcu-
lo de la emisién calorifica en los flujos supersénicos se debe introducir
una correccién para la variabilidad de las propiedades termofisicas:

oy, = ol
Aqui o, es el coeficiente de traspaso del calor que tiene en cuenta la
variabilidad de las propiedades;
« es el coeficiente de traspaso del calor determinado segin
la correlacion (10-7);
i es la correccion para la variabilidad de las propiedades termo-
fisicas del gas,
La correccién ¥ depende en primer lugar de la correlacion de las tem-
peraturas absolutas T,4/T;; y T,/Ty. Las recomendaciones para calcular
iy se exponen en [48].

10-3. Intercambio térmico en las superficies
con rugosidad artificial

Los problemas que consideran la intensificacion del intercambio térmico,
tienen gran importancia para muchas ramas de la técnica. Por eso las
investigaciones de este fenémeno tienen gran interés practico. La aplicacion
de la superficie de calefaccion con rugosidad creada artificialmente es uno
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de los medios posibles para intensificar la emisién calorifica cuando existe
corriente turbulenta del agente portador de calor. Los tipos de rugosidad
artificial pueden ser diferentes. Algunos perfiles de tales superficies se
muestran en la fig. 10-3. Las rugosidades de los tipos @ y b se producen
mediante el roscado de la superficie del tubo. Los perfiles ¢ y d se ob-
tienen formando resaltos anulares sobre el tubo liso. Generalmente Ia
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b) d)

Fig. 10-3. Perfiles de las superficies con rugosidad artificial.
a— rosca triangular: b — rosca ondulada; c—resaltos rectangulares; d — resaltos triangulares.

altura de los resultados & no es grande en comparacién con el didmetro
d del tubo. La intensificacién de la emisién calorifica tiene lugar funda-
mentalmente debido a la accién de la rugosidad, sobre la dindmica hidrau-
lica del flujo turbulento. Por lo comiin el resultado del efecto de costillaje
(a consecuencia del aumento del 4rea real de la superficie de intercambio
térmico) es relativamente pequefio.

Se han dedicado una serie de trabajos a la investigacién experimental
de la emision calorifica en las superficies con rugosidad artificial, algunos
resultados de estos estudios se exponen mas adelante.

En la investigacién realizada en el Instituto de energética de Moscit
[29] se estudiaron detalladamente diferentes tipos de rugosidad en forma
de “rosca”, la cual situaba en la superficie interior de un tubo redondo de
didmetro d = 16,7 mm y //d — 100. Los ensayos se realizaron utilizando
el agua. En la fig. 10-4 se exponen los datos experimentales que caracteri-
zan la rosca de perfil triangular (fig. 10-3, a). El coeficiente de traspaso
del calor esta referido a la superficie del tubo liso (sin contar el efecto de
costillaje). Los datos aducidos muestran que este tipo de rugosidad arti-
ficial permite aumentar considerablemente la emision calorifica. En esta
investigacién se mostré también que la rugosidad redondeada (fig. 10-3, b)
es considerablemente menos eficaz; en una serie de casos no produce en
absoluto un aumento de la emisién calorifica en comparacion con la de
la superficie lisa. Esto muestra que los bordes agudos de los resaltos tienen
suma importancia para la intensificacién de la emisién calorifica.

Otro tipo de rugosidad artificial (fig. 10-3, ¢, d) esta investigado de-
talladamente en [16, 17, 33, 92, 101, 113]. En este caso los resaltos anu-
lares con el paso diferente relativo s/h, se fabricaban tanto en la superficie
exterior del tubo al existir la corriente del flujo de agua, aire y aceite para
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transformadores en el conducto anular, como también en la superficie
interior del tubo redondo. Este tipo de rugosidad artificial se estudié tam-
bién en un canal plano en forma de ranura. Los resultados de estas investi-
gaciones se generalizaron en [16, 17]. El analisis mostré que para este tipo
de rugosidad, como parimetro que tiene importancia decisiva para el
proceso de intensificacion de la emisidn calorifica, interviene la razén
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Fig. 10-4. Emision calorifica en un tubo redondo con rugosidad artificial en forma de Ia
rosca triangular.

1 — hjd = 00064; sth = 1,9; 2— hid = 0,011;
slh = 2,6; 3 —hjd = 0,038; s/h = 1,6.

entre la distancia a que se sitdan los resaltos s y su altura h, o sea, s/h.
Las demas caracteristicas, tales como la forma del resalto (rectangular o
triangular), la razén A/d, tienen importancia secundaria. Al mismo tiempo
la altura de los resaltos / debe superar el espesor de la subcapa viscosa.
En los trabajos [16, 17] estd mostrado que la causa que provoca la intensi-
ficacion del intercambio térmico estd relacionada con la separacion y
destruccién de la subcapa viscosa, por medio de los resaltos de rugosidad,
y con el surgimiento de las zonas turbulentas. Resulta que para el para-
metro s/h existe un valor éptimo para el que la intensificacién de la emisién
calorifica es maxima. A consecuencia de la generalizacion de los numero-
sos datos experimentales el autor [16, 17] obtuvo la ecuacién de la emision
calorifica

Nug 4, = 0,021 Retid,, Prii*®(Proy/Pr,)’ %, (10,16)
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donde el multiplicador ¢, toma en consideracién el aumento de la emi-
sién calorifica a consecuencia de la rugosidad artificial:

&ryg = 1,04 Pry™ exp [0,85/(s/h)], (10-17)

(s/h)
dol 2N =12 5\ _ Py
cuan O(h)é(h)dpt!f(k) 5 B

cuando [ = | < [ i 3§ LR [ W
(,«,)“(;,)m’f(,,) (/g

Para cualquier valor de Pr, en el intervalo desde 0,7 hasta 80 el valor
optimo del paso relativo longitudinal es: (s/h),, = 13 + 1. El grifico
de dependencia entre &,,, y s/h para el agua aparece en la fig. 10-5. La
correlacion aducida es valida para (s/4)>6 en el intervalo de los niimeros
Rey desde 6-10° hasta 4-10° y de los niimeros Pr desde 0,7 hasta 80. En
la ecuacién (10-16) el coeficiente de traspaso del calor esta referido a la
superficie total de la pared; la dimensién determinante es el didmetro equi-
valente del conducto.

Al usar la superficie rugosa a la par con el intercambio térmico crece el
coeficiente de resistencia hidraulica ¢&,.,. En este caso, por lo comiin,
la magnitud ¢, no depende de la velocidad de escurrimiento del agente
portador de calor. A consecuencia del aumento de la resistencia, durante
la aplicacion practica de la rugosidad artificial, es interesante comparar
la eficacia que tiene este método usado para intensificar el intercambio
calorifico, con el método encaminado a elevar la emisién calorifica en un
tubo liso en el que se eleva dicha emisién sélo a costa del aumento de la
velocidad con que circula el agente portador de calor.
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Fig. 10-5. Intensificacion de la emision
calorifica para el agua usando rugosi-
dad artificial en forma de resaltos anu-
lares en la superficie del tubo.

Tiene sentido emplear la rugosidad artificial, siendo igual la cantidad
de calor transmitido por la superficie rugosa a la velocidad w a la de
calor transmitido por la superficie lisa a la velocidad mas alta w’, es
decir, bajo la condicion de que

Qtug( W) = Q(W’), (a)
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si el gasto de la potencia para bombear el agente portador de calor N
sera menor para la superficie rugosa:

Nrug(W) < N(w'). (b)

Se puede resolver este problema con ayuda de los cilculos siguientes.

La cantidad de calor transmitida en el tubo liso es proporcional a la
velocidad del flujo al grado 0,8, es decir, Q0 = Aw'®S,

Segun la ecuacién (10-16) para un tubo rugoso tenemos Q,,, = Aw’%z,,..
El factor de proporcionalidad A4 incluye todas las magnitudes que no se
dependen de la velocidad (dimensiones geométricas del tubo o conducto,
propiedades fisicas del agente portador de calor y diferencia de tempera-
turas entre los dos medios). Su valor numérico es igual en ambos casos.
Teniendo en cuenta esto, hallamos de la condicién (a) que el aumento
relativo de la velocidad en el tubo liso debe ser:

e
— = g%, (©)
w

Los gastos de potencia para bombear el agente portador de calor pue-
den escribirse en la forma siguiente:

para la superficie rugosa: N, = B&,U¥ w3;

y para la superficie lisa: N = BE(w')w's,
ademas, en el campo de accion de la ley de Blasius & (w') = &(w)(w/w')%=3,
El factor de proporcionalidad B en estas formulas también es numérica-
mente igual. Considerando esto no es dificil reducir la desigualdad funda-
mental (b), utilizando también la correlacién (c), a la forma definitiva:

donde el indice w indica que la comparacion de los coeficientes de resis-
tencia se realiza para una velocidad del flujo w en un tubo rugoso.

La desigualdad (10-18) determina la conveniencia de usar o no la
superficie rugosa desde el punto de vista de que se economizan o no los
gastos de potencia para el bombeo. Cuando el signo de desigualdad en la
ecuacion (10-18) esta orientado en sentido inverso, el uso de la rugosidad
artificial no es conveniente.

Cuando existe la rugosidad artificial bidimensional examinada de los
tipos ¢ y d presentada en la fig. 10-3 el valor optimo del aumento de la
emision calorifica es: (g.,g)ope = 2,5, por consiguiente, (g.,.)50 = 32. En
los experimentos [17] para este caso el aumento del coeficiente de resis-
tencia fue (g,z/e),, & 4+ 15. De aqui se deduce que, segin los gastos de
potencia, dicho método empleado para intensificar la emisién calorifica es,
sin duda, ventajoso. El aumento necesario de la velocidad del agente
portador de calor en el tubo liso para transmitir la misma cantidad de
calor aqui constituye, segin la correlacién (c), w'/w =~ 3,2.

Este método de comparacion no toma en consideracion la circunstancia
de que, al aumentar la velocidad que se atribuye al agente portador de
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calor, crece la resistencia hidriulica en todo el sistema en que circula el
agente portador de calor, mientras que la creacion de la rugosidad artificial

conquna el creciqziento de la resistencia hidraulica sélo en la zona de la
superficie de cambio de calor.

10-4. Emision calorifica de metales fundidos

En aquellos casos en que es necesario realizar una intensa evacuacién
del calor q&esde la superficie de calefaccion, o cuando a una presién baja
es necesario tener alta temperatura del fluido motor (de trabajo), como
agente 'portador de calor se usan metales fundidos. ,

~ Segiin sus propiedades fisicas la mayoria de los metales fundidos se
diferencian de los agentes portadores de calor corrientes, tales como el
agua, los aceites, etc. La particularidad fundamental de los caloporta-
dpres metalicos consiste en su alta conductibilidad térmica y, correspon-
dtentemgnt_:c, en sus bajos valores del nimero de Prandtl: Pr = 0,005 + 0,05.
En los u}t1mos afios tanto en la Unién Soviética, como en el extranjero,
se re:_s:,hzo gran _nﬁmero de mediciones de la emision calorifica de los metales
fundidos en diferentes condiciones. En los experimentos fueron usados
agentes portadqres de calor tales como sodio, potasio, litio, cesio, mercurio
bismuto, aleaciones del bismuto con el plomo, etc. Las primeras inves-
tigaciones de la emision calorifica y la resistencia hidraulica se realizaron
en forma sistemdtica y amplia en el Instituto de energética G. M. Krzhi-
zhanovski [72, 89].

Las 1nvesFigaciones mostraron que las regularidades propias de la
emision calorifica de los metales fundidos se caracterizan por una serie de
particularidades.

Cuando el movimiento de tales agentes portadores de calor es libre,
para calcular la emision calorifica se usa la dependencia siguiente [62, 91]:

Numcd = ccrﬁ'led Prgigd’ (1 0-1 9):

cuando Gr, 4 = 102+10?, ¢= 0,52, n=0,25;

cuando Gr,4 = 109+ 10, ¢ = 0,106, n = 0,33.

Aqui en r':aﬁdad de la determinante se acepta la temperatura media
dr_: la capa limite #,.,4 = 0,5(7, + ;). La dimensién determinante es el
diametro para los tubos horizontales y la altura, para las placas verticales.

Duran.te el movimiento forzado de los metales fundidos en los tubos
e§tando limpia la superficie de calefaccion, el célculo de la emisién calo:
rifica se puede realizar segin la férmula [87]

Nugy = 4,36 -+ 0,025Pes. (10-20)

Como la temperatura determinante se toma la temperatura del metal
fl_lpdldo t1, la dimensién determinante es el diametro del tubo. La ecua-
cién (10-20) es aplicable cuando los nimeros de Peclet tienen los valores
de: Pe;;, = 2010 000. Esta ecuacion abarca tanto el régimen laminar
como el turbulento de corriente del caloportador metalico. A causa de la
alta conductibilidad térmica de los metales fundidos, el paso al régimen
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turbulento no estd acompafiado con un brusco cambio de la intensidad
de la emisién calorifica; la dependencia entre Nu y Pe tiene un caracter
suave. La correlacién (10-20) es aplicable para una longitud relativa del
tubo //d > 30. Si //d es menor, entonces el valor del coeficiente de traspa-
so del calor sera mayor. En este caso el valor del coeficiente de traspaso
del calor o, calculado segin esta formula, es necesario multiplicarlo por el
coeficiente de correccion & = 1,7 (d/I)**°.

Al entrar en contacto con el aire los metales fundidos se oxidan enérgi-
camente. Por eso sus conductos de circulacion deben ser herméticos y
estar llenos con un gas neutro. En caso contrario en la superficie de cale-
faccién se deposita una capa de éxidos y la emision calorifica se hace peor.
Con el objeto de calcular los coeficientes medios de traspaso del calor para
el movimiento forzado turbulento en los tubos oxidados fue obtenida la
férmula siguiente [72]:

Nug 4 = 3,3 + 0,014 Pef5. (10-21)

En lo que concierne a la resistencia hidraulica los experimentos muestran
que para los metales fundidos ésta obedece a las regularidades comunes [41].

Durante el flujo currentilineo transversal de los haces al tresbolillo y
en forma de corredores, por la corriente del metal fundido para calcular la
emisién calorifica se puede usar la dependencia [82, 88]

ﬁ-ut‘l « = Pelid, (10-22)

en la que como dimensién determinante sirve el diametro del tubo y la
velocidad se calcula en la seccion estrecha del haz. Esta férmula es valida
para el intervalo de los nimeros Pe 4 que va desde 100 hasta 4000.

Las relaciones aducidas muestran que en las condiciones en que existe
la corriente forzada del caloportador metélico el numero de Peclet (Pe =
— wda) es determinante para el proceso del intercambio térmico y de vis-
cosidad no ejerce su influencia sobre la emision calorifica. La emision calo-
rifica de los metales fundidos practicamente no depende de Ja distribucién
de temperaturas ni de la direccién del flujo calorifico.

El proceso de ebullicion de los metales alcalinos, segin muestran los
datos experimentales, también se caracteriza por ciertas particularidades.
A bajas presiones de los vapores saturados (inferior a 0,3-10° Pa) por lo
comtn se observa un inestable régimen de ebullicion: los vapores no se
producen regularmente, sino en forma de saltos aislados entre los cuales
el fluido se sobrecalienta. Cuando los flujos calorificos son altos el sobre-
calentamiento del fluido cerca de la superficie de calefaccion puede ser
considerable y alcanza decenas y centenas de grados. Durante la ebulli-
cién el recalentamiento disminuye rapidamente: esto provoca intensas
oscilaciones de la temperatura en todo el sistema. La ebullicion inestable
del metal esta acompafiada frecuentemente con efectos acisticos: golpes,
chasquidos, crujido, etc. En total la intensidad del intercambio térmico
durante la ebullicién inestable resulta algo mayor que en la conveccion libre
sin ebullicion [57].

A presiones proximas a la presion atmosférica el proceso de ebullicién
del metal adquiere caracter estable; la intensidad del intercambio térmico
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crece. La dependencia entre « Y ¢, para la ebullicién desarrollada de los
metales con formacién de burbujas en gran volumen, tiene el mismo ca-
racter que durante la ebullicién de liquidos corrientes:

o« = cq??, (10-23)

Ademis durante los experimentos se descubri6 que si el metal hirviente
S¢ encuentra bajo la presién de un gas inerte, la emisién calorifica, por lo
comiin, resulta mas alta (aproximadamente 1,5 veces que si el metal se
encuentra bajo la presion de su vapor saturado. Por lo visto esto se explica
porel hecho de que, al disolverse una parte del gas en el fluido, esto facilita la
ebullicién y aumenta el nimero de los centros activos de formacién de
valor. El gas inerte contribuye también al paso mas rapido del régimen de
ebullicién inestable al desarrollado. La emisién calorifica durante la ebulli-

esto explica el hecho de que los datos experimentales, obtenidos por dife-
rentes investigadores, se diferencian considerablemente.

Los valores de orientacién del coeficiente ¢ en la ecuacién (10-23) para
el sodio, el potasio y el cesio, asi como para la amalgama de mercurio a
presiones similares a la atmosférica, son préximos entre si ¥ constituyen:
¢ X (4+6)W3(m*3.°C). La primera densidad critica del flujo calori-
fico g.., en estas condiciones se caracteriza por las magnitudes siguientes:
paraelsodio (2 + 3)- 108, parael potasio (1 2)- 108, parael cesio (0,7+1,5) %
X 10® W/m2, Al aumentar la presién la emisién calorifica y las cargas tér-
micas criticas durante la ebullicién de los metales alcalinos aumentan
algo [85].

La condensacién de los vapores de los metales alcalinos tiene por lo
comun caricter pelicular. A causa de la alta conductibilidad térmica de la
pelicula de metal liquido su resistencia térmica (que se determina segun
la teoria de la condensacién pelicular de Nusselt, véase § 4-2) resulta extre-
mamente baja. Por eso la intensidad con que se realiza la condensacidn
de los vapores de metales, corrientemente se determina no tanto por la
resistencia térmica de la pelicula de condensacién, cuanto por la velocidad
con que las moléculas de vapor llegan hacia la superficie de la pelicula y
la eficacia de su precipitacién (condensacién) sobre esta superficie. El {il-
timo proceso se determina por las regularidades cinéticas moleculares,
En esto consiste la singularidad fundamental de la condensacién de los
vapores de los caloportadores metélicos.

Segln la teoria cinética molecular [55, 70] la velocidad de condensacion
del vapor saturado, en presencia de las rareficaciones no muy grandes,
se determina por la correlacién

T L et 10-24
Y 1—04p V2zRT ( )

donde j es la cantidad de vapor que se condensa sobre una unidad de
superficie de la pelicula por unidad de tiempo, en kg/(m?-s);
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Py T sonla presién y la temperatura del vapor saturado en el volumen;

P es la presion sobre la linea de saturacién, a la temperatura de
la superficie de pelicula 77:
R es la constante individual de los gases, en J/(kg-K).

El coeficiente adimensional B, que forma parte de esta ecuacién, de-
termina la eficacia del proceso de la captura de las moléculas de vapor ca-
yentes, por la superficie del fluido; éste se llama coeficiente de condgnsaaén.
Cuando todas las moléculas de vapor que alcancen la superficie de la
pelicula, son captadas por ésta (se condensan), f = 1. Si la superficie
capta solamente una parte de las moléculas que caen, f < 1; las den}és
moléculas, en una cantidad 1 — B, se reflejan de la superficie y se alejan
de nuevo hacia el volumen de vapor. i :

La densidad del flujo calorifico evacuada desde la superficie de la peli-
cula hacia la pared es

q=rj. (10-25)

De este modo, las correlaciones (10-24) y (10-25), cygndo se conoce la
temperatura de la superficie de la pelicula de condensacién 7", determinan
el flujo calorifico en el proceso de condensacion _del vapor. Para_los' agen-
tes portadores de calor en forma de metales fundidos, la resistencia térmica
de la pelicula de condensacién en muchos casos resqlta tan pequefia que,
de modo aproximado, se puede considerar que la dlferencm_de'tempera-
turas en la pelicula no existe y la temperatura de la superficie libre de la
pelicula 7’ es igual a la temperatura de la pared T,." Entonces las corre-
laciones aducidas permiten calcular el intercambio de cal(_)r. k

Las investigaciones [86] muestran que en caso de bajas presiones de
los vapores de los metales alcalinos (ps < 0,01 bar) el coeficiente de con-
densacién es f ~ 1. Al aumentar la presion los valores de 8 disminuyen.
Segtin los datos que contienen los trabajos [100, I11] en este mt{?l:valo de
presiones para el potasio y el sodio la dependencu_x de !Be_n funcion de la
presion p, se describe mediante la formula empirica siguiente:

B = (0,004/p,)2,

la que se comprueba con los datos experimentales a presiones de hasta
Py ="INbar. . )

Cuando en el vapor hay adiciones de un gas inerte, asi como cuando
esta sucia la superficie de la pelicula de condensado, la intensidad con que
se condensan los vapores de los metales, disminuye bruscamente [86].

10-5. Transmisién de calor a través de una varilla

Examinemos la transmision de calor a través de una varilla prismatica
en la cual el rea de seccién es f'y el perimetro de la misma, U. La varilla
se encuentra en un medio cuya temperatura consideraremos convencional-

1) Para los caloportadores corrientes la situacion es inversa: la difereng:la de tem-
peraturas en la pelicula, por lo comiin, es considerablemente mayor que la diferencia de
temperatura 7 — 77, por lo que se puede aproximadamente considerar, que la tem-
peratura en la superficie libre de la pelicula es igual a la temperatura del vapor.
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mente igual a cero. La temperatura de la varilla varia solamente a lo largo
de ésta y es funcion exclusivamente de la longitud, es decir, 9 = f(x). En
la base de la varilla la temperatura es igual a 9. Los valores de los coefi-
cientes de conductibilidad térmica y de traspaso del calor se conocen y son
iguales a 1y o, respectivamente. Hay que determinar la ley de la variacién
de la temperatura en la varilla y la cantidad de calor transmitido a través
de la varilla durante un régimen térmico estacionario.

Fig. 10-6. Transmisién de calor a
través de una varilla infinitamente
larga.

A la distancia x de la base de varilla, separemos un elemento de longitud
dx y hallemos para éste la ecuacién de balance térmico (fig. 10-6).
Es evidente que

Q' — Q" =dg. (a)
Segun la ley de Fourier

d9
’ = -—-‘l—-_.
o dxf

y
(e, gy a9
A dx (3+ dx dx)f'
Por consiguiente
' 0 azg
0'—0"=dg=1% fux. (b)
De otro lado,
dQ = o,9U dJx. (c)

Al igualar entre si las ecuaciones (b) y (¢) y al realizar las reducciones
correspondientes, obtenemos:
@ _ U

= 2
- 7 3 = m?9, (10-26)
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m= V“_l‘_j : (d)
A
Si o no depende de x, entonces m — const. En este caso la integral

comun de la ecuacién diferencial lineal de segundo orden (10-26) es de la
forma siguiente:

3 = Cie"™ + Che™, (10-27)

Los valores de las constantes de integracién C, y C, se determinan de
las condiciones de frontera. Dependiendo de la longitud de la varilla
estas condiciones son diferentes, debido a lo cual las examinaremos por
separado. '

a) Varilla de longitud infinita. Cuando x = 0, § — 3y 8 =C, + Cs;
cuando x =00, $=0 y Cpe™ + Cee™ =0 6 Cie® =0. Lo tltimo
es valido sélo bajo la condicién de que C; = 0. De este modo,

C1=0 y Cg=90. (e)
Al introducir estos valores en la ecuacién (10-27) obtenemos
3 = Yo, (10-28)

Por consiguiente, 9 = F(3,, x, o, 4, J/; U). Teniendo en cuenta que el
€xponente mx es una magnitud adimensional, la ecuacién (10-28) se puede
representar en otra forma adimensional, o sea:

9/9 = e-Ks = F(Ky), (10-29)
donde K, =xm=xl/°39: V“l—‘ 4%
f f

Para una varilla redonda UJf= 4/d, por eso

IE = Dhy E=2 oad x|
: id ds d

El pardmetro K, determina el carécter de variacidn de la temperatura
a lo largo de la varilla. El carécter de la variacién de temperatura resulta
diferente (fig. 10-7) dependiendo de valor, més exactamente, de la corre-
lacion de las magnitudes que lo determinan.

La cantidad de calor emitida por la varilla hacia el medio ambiente
es igual a la cantidad de calor que paso a través de su base. Por consiguiente,

= — Hf(d9/dx) = )
De la ecuacién (10-28) tenemos:
(d3/dx);=g = (—8y me™), .y = —Iym. (2)
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Al introducir este valor en la ecuacién (f) encontramos definitivamente
que:

Q = Mm8y = 9 Vo, AfU. (10-30)

b) Varilla de longitud finita. Para una varilla de longitud finita (fig. 10-8)

la ecuacion diferencial (10-26) conserva su vigor, pero las condiciones de
frontera varian; cuando x =0, § = S y

9% = C, + C;. (h)
it
ty

100

0 i

C L

PRt
SA—P\ 4.\ Cas,- I b -
R ST
v % ~ (] f—1z .__....i dz -ﬁ—"

) F qo—%;v &
(/) 70 20 a0 com 44 4 4q

Fig. 10-7. Variacién de la temperatura
a lo largo de las varillas de diferentes
materiales.

Fig. 10-8. Emision calorifica a través
de una varilla de longitud finita.

Cuando x =1/, la cantidad de calor Q""" suministrada por la varil]a
hacia su tope mediante la conductibilidad térmica, se transmite al medio
ambiente mediante la emisién calorifica, es decir,

—A(d9]dx),—; = asfy,, (i)
donde a, es el valor del coeficiente de traspaso del calor en el tope de
la varilla.
De la ecuacién (10-27) tenemos:
9 = Cie™ + Coe ! (k)
Y
(d3/dx);ay = Cyme™ + C, me—m, 0]

Al sustituir los valores de (k) y (I) en la ecuacién (i) obtenemos:

Cyme™ — Cyme—m! — %’— (CreM+ Cye—m). (m)

Al resolver en conjunto las ecuaciones (h) y (m) determinamos las

incégnitas C, y C,:

Cr =9, U~ abmspnni : (n)

eml |- e—mi L EE. (eml — e—m.f)
mi

G0, (1 4+ aw/mi)emt (0)

eml - e=mi _“i (eml — e—ml)
.

Después de introducir los valores de (n) y (o) en la ecuacion (10-27)
obtenemos en definitiva que:

(A — ag/m2)emxe=ml 4 (1 + gyfmi)e—mxemt
9 = 30 .

(10-31)

o,
eml -g=ml 1 dhec.; (eml — e——m;)
mi

Si ponemos x =/ 1), se puede encontrar de la ecuacién (10-31), la tem-
peratura en el extremo de la varilla:

2

% =19 ~ = 9= —— (10-32)
eml - g—ml | i" (eml — e—ml) ch ml + EE sh ml
mi mi
(¢}
& e 1
%  chK, + K, shk,
donde
Ki=m=i|[2Yy g _ @B _ 1ol 1 o
if ma. ml 2 K i

El primer sumando del denominador de la ecuacién (10-32) considera

el enfriamiento de la superficie lateral de la varilla y el segundo, el de la
superficie del tope.

Cuando x = 0 la cantidad de calor transmitida a través de Ia varilla
hacia el medio ambiente es igual a la cantidad de calor que paso a través
de la base de varilla. De la ecuacion (10-27) tenemos:

dd
Q=-A(—-) = e )
dx Sl
Al sustituir aqui los valores de C, y C, de las ecuaciones (n) y (o)
obtenemos:
—“% + th ml
O =7mry, " : (10-33)
U422 thont
mi

No es dificil cerciorarse de que las ecuaciones (10-28) y (10-30) son un
caso particular de las ecuaciones (10-31) y (10-33).

U Recordemos que

1 emx — g—mx sh mx
? (em* — e=mx) — sh mx; ———— = th mx;

emy - e=mx  ch mx

—;— (em* + e=mx) = ch mx; emx g~mx — 1.
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En aquellos casos en que se puede despreciar de la emision calorifica
desde el tope de la varilla (Q"" = 0), las ecuaciones (10-31)—(10-33) se
simplifican. Segin la condicién de las ecuaciones (i) y (I) tenemos:

Qrmy = 0 = (@3/dx)=; = Cie™ — C, e, ®
Resolviendo en conjunto las ecuaciones (r) y (h) hallamos:

=9y —— 6]

O emtl 1 g=ml’

A O ®

2TV eml e~ mi

Después de introducir estos valores la ecuacién de la curva de tempe-
ratura (10-27) toma la forma:

9=39, iy [emx—D 4 e~mix=1] = 90M y (10-34)

eml - g—ml ch ml
Cuando x =1/, chm(x—I[)=1 y, por consiguiente,

9, — % (10-35)

dowe chml

La cantidad del calor transmitido en este caso, segun la ecuacién (p),
es igual a:

0 = Anfd, =™ infS, thml = %’90 th ml. (10-36)

eml L g—ml

Es facil cerciorarse de que las ecuaciones (10-34), (10-35) y (10-36)
se obtienen directamente de las ecuaciones (10-31), (10-32) y (10-33),
si ponemos en estas ultimas o, = 0.

Ejemplo 10-1. Como resultado de la friccion en un cojinete se desprende tal cantidad
de calor, que la temperatura en el extremo de un drbol con didmetro d = 60 mm supera
la del aire circundante en 60°C. ; Como se distribuye la temperatura a lo largo del drbol
y qué cantidad de calor se transmite a través de .é;ste, si ql cqeﬁctente de traspaso del calor
oq = 6 W/(m*-°C) y el coeficiente de conductibilidad térmica del material del drbol es
A = 50 W/(m -°C)? El 4rbol se considera como una varilla de longitud infinita.

Segiin la ecuacion (10-28) & = Hye—m*, donde m = Ve UJAS.

Calculemos inicialmente el valor de m, que para la varilla redonda es igual a
2V ay/id, y luego hallemos K; = xm=2x }/6/(50-0,06) — 2 }/2x — 2,84 x.

Resulta que, la variacion de temperatura excesiva a lo largo del drbol se determina
mediante la ecuacion siguiente: & = 60 e—*84x, Los resultados de los cdlculos segiin esta
férmula se exponen a continuacion:

= 5 a: (SN 0,01 0,05 0,0 02 05
D°Caesnd8,5 522 435 35 11,8

La cantidad del calor transmitido se determina a base de la ecuacion (10-30):

3,14(0,06)2
Q=1fm30=50“%i6)—°2,84-60—-—24w.

. Ejemplo 10-2. En un grupo compresor la temperatura del aire en el recipiente se
mide con un termometro de mercurio colocado en un tubo (camisa) de hierro lleno de
aceite (fig. 10-9). El termoémetro indica la temperatura del extremo del forro, la cual es
més baja que la temperatura del aire #;; a consecuencia de la evacuacion de calor que
se efectiia por el tubo. ; Cudl es el error de la medicién?, si la indicacion del termometro
es 77 = 100°C, la temperatura cerca de la base de la camisa
f, = 50°C, la longitud del tubo es / = 140 mm, el espesor =
desuparedes 6 = 1 mm, el coeficiente de conductibilidad 3
térmica =50 W/(m-°C) y el coeficiente de traspaso del calor
desde el aire comprimido hacia el tubo, o, = 25 W/(m®-°C).

Para resolver este problema utilicemos la férmula
(10-35). De acuerdo con el caso que examinamos, esta formula
toma el aspecto:

\

Ifi— 1y
W —fh=—\, E: |
ch ml @
donde .
Ir) es la temperatura real del aire comprimido: =2

f; es la temperatura del extremo de la camisa
indicada por el termometro, que es igual a 100 °C;
Iy es la temperatura de la camisa cerca de la base, la
que es igual a 50 °C.
De la ecuacion (a) tenemos:

Hi tych ml — 1, 5

5 chml— 1 ®) ]

Calculemos el valor de ml: puesto que U = nd yf=
= mdo, resulta que .
- — e — Fig. 10-9. Grafico para cal-
A= V 25 - 0,14 = 3,14, cular el error enla indica-
Ad 50-0,001

cion del termometro.
Segun la tabla A-13, ch (3,14) = 11,6.
Al introducir estos valores en la ecuacion (b) obtenemos:
g 100- 11,6 — 50 loiee
L= 7
Por consiguiente, el error de medicion At es igual a:
Af = f“ — f; = 104,6 s loﬂ' = 4,6°C.

Este es un error grande e inadmisible. Para reducir dicho error al medir la tempera-
tura con ayuda de los termometros colocados en camisas metdlicas es necesario, seglin
la ecuacién (b): a) hacer la camisa de un material que posea el coeficiente de con-
ductibilidad térmica lo menor posible; b) tomar su longitud lo mayor posible y el espesor
d, lo menor; c) intensificar el intercambio de calor entre el tubo (camisa) y el medio
(por ejemplo, fabricando el costillaje sobre la parte exterior de la camisa); d) disminuir
la caida de la temperatura a lo largo del tubo (colocando un aislamiento térmico sobre
las partes adyacentes del recipiente).

T TTATTTTS TS TGS GG ETLEEETTISIEE TS EETTTITE

s

ml =

10-6. Transmision de calor a través de aletas

El costillaje de la superficie de calefaccién se realiza con el fin de inten-
sificar la transmision de calor. Si el costillaje esta dado y el valor del
coeficiente de traspaso del calor para la superficie con nervios se conoce,
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entonces el calculo de la transmision de calor a través de una pared ner-
vada no presenta ninguna dificultad (véase § 6-5).

El fenomeno es diferente cuando hay que calcular el mismo costillaje,
es decir, cuando se requiere determinar la forma més racional y las dimen-
siones de las aletas. En este caso también es necesario calcular la distri-
bucién de la temperatura a lo largo de la aleta, la cantidad de calor sus-
traido, la resistencia hidraulica, la masa y el costo de la superficie de
calefacciéon con nervios. Ademas, dependiendo de la destinacion de las
superficies con nervios, para éstas normalmente se plantea una serie de
exigencias adicionales. En unos casos se necesita que las dimensiones
exteriores del termopermutador sean minimas o que sea minima su masa,
en otros, que el aprovechamiento del material sea el mas eficaz, etc. Esta
tarea, en definitiva, se puede solucionar sélo mediante el experimento, y
exclusivamente cuando se dan las condiciones concretas de funcionamiento
de la superficie de calefaccién y las exigencias requeridas por ésta. A la
par con esto existen también las soluciones matematicas del problema.
Es verdad que estas soluciones son muy complicadas y son posibles sélo
si se supone una gran serie de premisas simplificadoras. Pero, a pesar de
esto, son validas y pueden usarse con éxito, por lo menos en los
calculos previos, aiin mdas que durante el calculo de los problemas
técnicos se puede simplificar considerablemente la metodologia del

calculo.
1. Aleta recta de espesor constante. Supongamos que hay una aleta

recta cuyo espesor es d, su altura /z y su longitud / (fig. 10-10). El coefi-
ciente de conductibilidad térmica del material es A. La temperatura del
medio ambiente convengamos considerarla igual a cero. La temperatura
de la aleta varia solamente a lo largo de la altura, o sea, 9 = f(x), en
la base y enel extremo de la aleta las temperaturas son 9, y 3,, respecti-
vamente. Para la superficie lateral de la aleta el coeficiente de traspaso del
calor es o, y para la del tope, o,.

7 , ke
75 %
é x’/—-lldzi-ﬁT

Fig. 10-10. Aleta recta de seccion constante.

La solucién de este problema es idéntica a la del anterior. La férmulas
deducidas antes para la varilla de longitud finita son véilidas también
para la aleta recta de espesor constante.
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En correspondencia con las designaciones ya aceptadas; aqui las ecua-
ciones (10-32) y (10-33) toman la forma:
g9 S : (10-37)
ch mh 4 —ai. shmh
ma

i; 46 ik
Q=dmfd . (10-38)
(L. G
mi.

Aqui m = ]/29:1;‘2.5, puesto que para las aletas planas
f=or U2l v Ulf=2/s

Si se desprecia de la emisién calorifica desde el tope, entonces obte-
nemos:

1
9, =9 10-39
Tt s (10-39)
y
Q = A mf 9, th mh. (10-40)

En los calculos practicos en vez de las formulas exactas (10-37) y (10-38)
se puede usar las formulas simplificadas: (10-39) y (10-40). La emision
calorifica desde el tope se considera con bastante precision mediante el
aumento convencional de la altura de las aletas en un valor igual a la mitad
de su espesor: la superficie del tope como si se desenrolla en las caras
laterales de la aleta.

2. Aleta recta de espesor variable. Al resolver el problema en busca
de la forma mas ventajosa de la aleta, E. Schmidt llegd a la conclusion
de que la mis ventajosa es la aleta limitada por dos parabolas. Tratando
de aproximarse a dicha forma de aleta lo mas cerca posible muy a menudo
no se fabrican aletas de seccion constante, sino aquellas que se adelgazan
desde la base hacia el tope y tienen una seccién en forma de trapecio o
triangulo.

Supongamos que hay una aleta de seccion en forma de trapecio. Las condiciones de
trabajo son las mismas que en el caso anterior; las dimensiones y las designaciones se
dan en Ia fig. 10-11. Como origen de las coordenadas es conveniente tomar el vértice
del tridngulo. En este caso el sentido del flujo calorifico es contrario a la orientacion
del eje de las abscisas.

Siendo el régimen estacionario, la variacion de la cantidad de calor, que pasa a
través de las secciones x y x - dx, se determina por la emision calorifica desde la
superficie lateral del elemento examinado, por lo que:

d dd
-Jx- [J.f E] =alU¥d (a)
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Teniendo en cuenta que f=oly 6 — 2« g ¢ y realizando la diferenciacion,
obtenemos:

i A 0 S O
. ()

Si se introduce una nueva variable z —

o :
X, entonces la ecuacion (b) toma
@

la forma:

©
La soluci6n general de la ecuacién (c) es:
9 = Clo(2V2) + CKo(2)/2), (10-41)

donde Iy y K, son las funciones modificados de
Bessel de primer y segundo géneros
y de orden cero. Los valores de estas
funciones se dan en Ia tabla A-14,

Las férmulas definitivas de calculo que nos inte-
resan para 4, y @, son muy complicadas. Pero si
despreciamos de la emision calorifica desde el tope,
Fig. 10-11. Aletarecta deseccion  estas férmulas se simplifican algo. Limitemos aquisolo
trapezoidal. a dar la exposicion de estas formulas simplicfiadas:

P V2K @Vz) + LR VK2V,
=% - — =,

12V 2)K,(2 Vzo) + f;(ZVZ_z)Ko( Vz)
donde /; y K, son las funciones modificadas de Bessel de primer y segundo géneros:

o, — o DCVKQVz) + LYK 2V z) .
&= Ay »

(10-42)

= S = (10-43)
I 2Vz)K2Vz) + L2 VKoV z)
d9 26,19,
= — 2 _ == e p—— e ) -
< - ( dx )xﬂfx I‘rzl tg @, i
donde >

= hCV=DK@Vz) —hQ YK, @Vz)
LRV 2K @V ) + L2 V2K, 21/ 7,)

Al usar estas formulas la emisién calorifica desde el tope se toma en consideracion
aumentando la altura de la aleta en la mitad del espesor de su tope.

Si la aleta no tiene seccién en forma de trapecio, sino triangular, entonces las for-
mulas de cdlculo serin:

L2Vz) .

+=9 el (10-45)
B

1,2Vz)

a3l [ L(2Vz) ]

Vatge L 621z

Desde el punto de vista tedrico el estrechamiento de la aleta debe
acompaiiarse con un aumento de la cantidad del calor evacuado. Sin

&= (10-46)

Qi (10-47)

embargo, segiin muestran los calculos comparativos, esto es valido sélo
para aletas relativamente altas, cuando la resistencia térmica de la misma
aleta interviene en calidad de factor determinante. En las aletas relati-
vamente bajas, la resistencia térmica de la aleta no es grande y como factor
determinante interviene la resistencia térmica a la emisién calorifica. En-
tonces la aleta cuya seccién se estrecha resulta peor que la de seccién rec-
tangular. En este caso como caracteristica de la altura relativa de la aleta
se debe tomar la magnitud h/)/, donde 4 es la altura y &, el espesor
medio de la aleta. Precisamente en tal correlacién las dimensiones geomé-
tricas entran en las ecuaciones (10-39) y (10-40).

e?

e N2

K )

<5
P

s s

—1- 475 —
ol 52/d710 =
o [N 5%/%

0 42 a4 06 48 10

Fig. 10-12. & = f(9,/9,; 8,/d,) como grafico
auxiliar para calcular las aletas de secciones
trapezoidal y triangular.

Para los célculos practicos las formulas de (10-43) a (10-47) son dema-
siado complicadas. Pero con ayuda de las curvas auxiliares de la fig. 10-12
se puede simplificar considerablemente el célculo de transmisién de calor
a través de las aletas rectas de secciones tanto triangulares como trape-
zoidales. Ademas con ayuda de dichas curvas se puede reducir el calculo
a las formulas (10-39) y (10-40) para una aleta de seccién rectangular de
espesor constante.

En este caso

Q' =¢ Fg. (10-48)
donde Q' es la cantidad de calor transmitido por unidad de tiempo;
F’ es la superficie de enfriamiento de la aleta de seccién triangular

o trapezoidal;

g = Q/F es la densidad del flujo calorifico para la aleta de seccidn rec-
tangular, cuya longitud, altura y espesor son iguales a la lon-
gitud, altura y espesor medio de la aleta que se estrecha;

g es el coeficiente de correccién para el estrechamiento de la
aleta; &' = f(8,/9,), 9,/d,), su valor se determina segln las
curvas de la fig. 10-12,

Aqui en el eje de las abscisas est4 trazada la relacién de las diferencias
de temperaturas entre los dos medios 3,/9,; en el eje de las ordenadas,
el valor de ¢’ = ¢'/q = Q'/F': O/F y la relacién 6,/0, esta elegida como
parametro. La curva inferior en la figura corresponde a la aleta de espesor
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constante en que d,/0; = 1; la superior, a la aleta triangular en la cual
§,/6, = 0. La relacion 9,/8, se determina a base de la féormula (10-39);
la emisién calorifica desde el tope se toma en consideracién en este caso
aumentando la altura de aleta 4 en la mitad del espesor del tope.

3. Aleta redonda de espesor constante. Las aletas redondas se emplean
en el costillaje de los tubos. La ecuacién de transmisién de calor a través
de esta aleta se deduce del modo siguiente.

i

A-r )

Fig. 10-13. Aleta redonda
de seccion constante.

Sea dado un tubo con aleta redonda de espesor constante. El radio
interior de la aleta es r; y el exterior r,, €l espesor es é y el coeficiente de
conductibilidad térmica A (fig. 10-13). Admitamos que la temperatura del
medio ambiente es igual a cero. La temperatura de la aleta varia solamente
en direccién del radio 9 = f(r); se dan el coeficiente de traspaso del
calor « y las temperaturas 9, y 9, en la base y el extremo de la aleta, res-
pectivamente.

Para un anillo elemental con radios r y r + dr durante el régimen estacionario se
puede escribir:

Q;— Crsdr = dQ; @
day .
SOy =— 2T lort=="5 o
dr
i =—2nAdr— —2mAé— | —r] =
d9 a*s a9
= - L it S d ;
2nm[dr rhage g r] ©
d*s a9
Qr - Qr+dr= dQ=2:t¢16 ar rdr -+ ? drl. (d)

Pero dQ se puede expresar también a través del coeficiente de traspaso del calor,
o sea:

dQ = a9 in rdr. (e)

A igualar entre si los segundos miembros de las ecuaciones (d) y (e) y al realizar
la simplificacion por 274é r dr, obtenemos:

% 1d . o
SR p e e ®

Si se pone 2x/i0 = m?®, mr = z y 1/r = QJz, entonces

d9 il e d*9

& T T A

Al introducir estos valores en la ecuacion (f) nos resulta que:
d*y 1 d¥%

e 5=,
dz*+ z dz @

La solucion general de esta ecuacion tiene la forma:
8 = Gly(2) + C:K(2), (10-49)

donde I,(z) y Ky(z) son las funciones modificadas de Bessel de primer y segundo géne-
ros de orden cero;

Cy G, son las constantes de integracion que se determinan de las condi-
ciones de frontera.

Si se desprecia la emision calorifica desde el tope, entonces las férmulas de célculo
para &, 9, y O obtendrin la forma siguiente:

To(mr)K, (mry) + Ii(mry) Ko(mr)

P= 5 10-50
1.In(.ﬂm'l)Kl(rm-,.) + I (mry) Ko(mry) ( )
9, = 9 To(mry) Ky (mry) -+ 1y(mrs) Ko(miry) : (6:51)
Iy(mry) Ky(mry) —+ 1I(mry) Ko(mry)
Q = 2ar|iombyy, (10-52)
donde

= Li(mry) Ky(mry) — Li(mry) Ky(mirg)
To(mr, 1}K1(m" a) - Iy(mrg) Ko(mr, 1)
Al usar estas formulas es posible tomar en consideracién la emision calorifica desde
el tope mediante el aumento convencional de la altura de aleta, es decir, r,, en la mitad

del espesor del tope. Para aletas relativamente no altas la emision calorifica del tope
tiene un valor de importancia muy considerable.

Para fines técnicos se puede simplificar bastante la metodologia de
célculo de las aletas redondas, la que con ayuda de las curvas dadas en la
fig. 10-14 se reduce al célculo de una aleta recta de espesor constante.
En este caso

er‘ == E”F” q’ (10_53)

donde Q" es la cantidad de calor que se toma;
F” es la superficie de enfriamiento de la aleta redonda;
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g = QO/F es la cantidad de calor transmitido en unidad de tiempo por
unidad de superficie de la aleta recta, cuyo espesor es igual
al espesor de la redonda y cuya longitud es igual a 1 m;
es el coeficiente de correccién, &’ — S35/, rofry), y su
valor se encuentra a base de las curvas de la fig. 10-14.

__En esta figura sobre el eje de las abscisas est4 trazada la relacién de las
diferencias de temperaturas entre los dos medios 3,/9,, para una aleta
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Fig. 10-14. & = f(8,/9,; ro/r,) como grafico auxiliar pa
e 3 hafry i para calcular aletas redondas de

recta de espesor constante, la cual se determina segun la ecuacién (10-44)
y sobre el eje de las ordenadas se traza el valor de g’ — "lq = Q"/F”,:
= QJF. La relacion ry/r, ha sido elegida como parametro y la curva supe-
rior limite corresponde a una aleta recta en que r,/r; = 1.

La influencia de estrechamiento de la aleta redonda se puede apreciar
de modo aproximado, con ayuda de las curvas de la fig. 10-12. :

Ejemplo 10-3. ; Qué cantidad de calor se transmite a través de una al i
! eta de hierro?,
S1 su espesor es d = 5mm, su altura 4 = 50 mm y su longitud / = 1 m. ;(Cuél es la
diferencia de temperaturas entre los dos medios 9, en el extremo de la aleta?, si el coe-
ficiente de conductibilidad térmica del hierro es 4 — 50 W/(m -°C), el coeficiente de tras-

paso del calor, o, = o, = 10 W/(m?- °C) y el
aleta es 9, — 80°C. A ) ¥ el exceso de temperatura en la base de la

Primero realizamos el cdlculo segiin las formulas simpli i
e ; s simplificadas, despreciando
emision calorifica desde el tope. En este caso 1 ; e

e W 2 pE2E 20 s s
25 50:0005 o

mh = 8,95- 0,05 = 0,447.

En la tabla A-13 hallamos:

sh(0,447) = 0,46; ch(0,447) = 1,10 y th(0,447) = 0,42.
Luego a base de la formula (10-39) tenemos:

80
B=—— =727
Si=d1 10 %S
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y segin la férmula (10-40):
Q = 50-8,95-0,005-80-0,42 = 75,5 W.

Si el cdlculo se realiza de acuerdo con las formulas exactas (10-37) y (10-38), entonces
obtendremos:

9y = 80 N . 71,5 °C;
1,10 + 0,46 !
8,95 .50
3 915O so TO42 0,442
Q = 50-8,95- 0,005 - 80 —— = 180 — = = 79'W,
0 o 1,0095
895-50

Si el cdleulo se realiza segin las formulas (10-39) y (10-40) y la emision calorifica
desde el tope se toma en consideracion mediante el aumento convencional de la altura
de aleta en la mitad de su espesor, entonces nos resulta:

h=00525m; m=895m™1;
mh = 8,95-0,0525 = 0,47;
ch(0,47) = 1,12; th(0,47) = 0,44;

80
B = 112 =71,5°Cy Q0 =180-0,44 = 79 W.

En el tltimo caso el cilculo da los mismos resultados que el cilculo realizado de
acuerdo a las formulas precisas (10-37) v (10-38).

Ejemplo 10-4. Determinar la cantidad de calor que se toma desde una aleta recta
cuya seccion tiene forma trapezoidal de longitud / = 1 m, altura i = 50 mm, J, = 0,7 mm
¥y % = 0,3 mm, si el coeficiente de traspaso del calor es o == 20 W/(m?-°C), cuando
el coeficiente de conductibilidad térmica del material de la aleta es 1 = 40 W/(m-°C)
y &, = 80°C.

Al calcular segtin las férmulas (10-43) y (10-44) obtenemos:

%y =18,0°C; @' =765 W y Q/F' = 763 W/mi(F' =
= 0,1003 m?).

Durante el cilculo segtin el método simplificado la aleta correspondiente de seccion
rectangular debe tener un espesor 6 = 0,5 mm. Al realizar el cdlculo para esta aleta segiin
las foérmulas (10-39) y (10-40) obtenemos:

8, =16,73°C; 0 =TOW y g = Q/F = 698 W/m® (F = 0,1005 m2).
Luego se determinan

16,73 ) 0,3
Bl g 083
9 80 7

y de la fig. 10-12 el valor del coeficiente de correccion es ¢ = 1,10,
Al usar la formula (10-48) tenemos:

Q' = ¢Fq = 1,10+0,1003 -698 = 76,5 W,

es decir, precisamente Ja misma cantidad de calor como la obtenida en el cilculo segiin
la formula (10-44).
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Ejemplo 10-5. Calcular la emisién calorifica de una aleta redonda de fundiciébn que
tiene espesor constante 8 — 3,6 mm; radio interior ry = 60 mm y exterior, r, = 120 mm;
su coeficiente de traspaso del calor es o — 30 Wf(m -°C), el coeficiente de conductibilidad
térmica del hierro fundido A — 30 W/(m-°C), 9, = 80°C.

Al llevar a cabo Ia solucion del problema segin las féormulas (10-51) y (10-52),
tomando en consideracion la emision calorifica desde el tope, tenemos:

P =304Cy Q" =89,5W.

Durante el cilculo segiin el método simplificado obtenemos: Ia altura convencional
de la aleta recta h — (r, — 1)+ 6/2 = 0,0618 m; m — 23,6; mh = 1,46, ch (1,46) —
= 2,269; th (1,46) = 0,8977. Luego segin las formulas (10-39) y (10-40) 9,/9, — 0,44
Yy Q=1834 W.

La superficie de la aleta recta, cuando / = 1 m, es igual a F — 0,1236 m*. Por con-
siguiente, ¢ = Q/F — 1480 W/m?. De la fig. 10-14, cuando B =044 y ryfr; =2,
hallamos & = 0,855 y, puesto que F = 0,0706 m?®, entonces, al introducir los valores
encontrados en la formula (10-53), en definitiva tenemos que: Q" = &"F’g = 0,855 -
*0,0706 = 89,5 W, o sea, el mismo valor que segiin la formula (10-52)

.

APENDICES

i i6 igui i Ita: tablas de propiedades
A continuacion se dan los siguientes matgrmles de consu 5
fisicas, valores de algunas funciones y magnitudes cdlculadas necesarias para contrar
el intercambio de calor.

Conversién de las magnitudes fisicas de unas unidades

de medicién en las de otra especie
1 kef = 9,80665 N;
i 1 N = 10° dinas
i6 1 kgfjem® = 98066,5 N/m?;
e 1 kef/em® = 736,5 mm Hg;
1 Bar = 10°N/m?;
1 Bar = 1,02 kgf/cm?
Trabajo 1 kgf-m = 9,80665 J
1 kW -h = 860 kcal;
iiasy 1 CV-h = 0,736 kW-h
Cantidad de calor 1 kecal = 4,1868 kJ
Flujo calorifico 1 kecal/h = 1,163 W
Densidad del flujo calorifico 1 keal/(m®-h) = 1,163 W/m?

Entalpia, el calor de
transicion de fase

Calor especifico
Coeficiente dindmico de

[

kcal/kg = 4,1868 kJ/kg
keal/(kg °C) = 4,1868 klJ/(kg-°C)

[

viscosidad 1 kgf:s/m® = 9,81 N :s/m?
Coeficiente de conductibili-
dad térmica 1 keal/(m+h - °C) = 1,163 W/m ~°C)

Coeficiente de traspa.sof del
calor (de termotransfe- .
rencia§ 1 keal/(m*-h °C) = 1,163 W/(m? -°C)

Coeficiente de radiacion 1 keal/(m® -h -K%) = 1,163 W/(m®-K%)




Conversi6n de algunas magnitudes fisicas del sistema
de unidades inglés en las de otra especie

Longitud
Area

Volumen

Masa

Volumen especifico
Densidad

Presion

Coeficiente de viscosidad

Coeficiente cinematico de
viscosidad

Temperatura

Cantidad de calor

Densidad del flujo calorifico

Capacidad térmica

Coe_ﬁciente de conducti-
bilidad térmica

Coeficiente de traspaso del
calor (de termotrans-
ferencia)
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1ya (yard) = 3 ft (feet) = 36 in (inches) = 0,9144 m;
1in=0,3048m; 1ft = 2,54 cm = 0,0254 m

1 yd? = 0,836 m?; 1 ft* = 0,0929 m*?;
in? = 6,452 cm?

ft® = 0,02832 m® = 28,32 1;
in®* = 16,39 cm®;
gal (gallon) = 3,7852

1

1

1

1

1 ton (short ton) = 2000 Ib (pounds) = 907,184 kg;
1 long ton = 1016, 05 kg;

1 1b = 16 oz (ounces) = 0,4536 kg;
10z=2835¢g

1
1
1

ft3/lb = 0,06243 m®/kg

Ib/ft® = 16,0185 kg/m?;
oz/ft® = 1,0 kg/m®

1 1b/ft2 = 4,88 kgf/m? (mm de columna de agua);
1 lbjin® = 702,7 kgfim? =
= 0,0703 kgf/em® = 51,71 mm de columna de mercurio

11b (fts) = 1,488 kef/(m -s);
1 Ibjft2 = 47,88 kgf/(m -s) = 478, 8 poises

1 ft2/s = 334,45 m*/h = 0,929 m?*/s = 929,0 st (stokes);
1st = 1cm?fs = 104m?/s

5
r,°C=;(:,°F+40)—40;

9
1, °F = —(t,°C + 40) — 40;

T, K =1,°C-1.273;

§0C= 12.50°R!

1,°R=08C

1 Btu (British thermal unit) =

= 0,252 keal = 1,055 kJ;

1 pcu (pound centigrad unit) = 1,8 Btu =
= 0,4536 kcal = 1,9kJ

1 Btu/(ft2-h) = 2,71 keal/(m? -h) =
— 3,153 W/m?®

1 Btu/(Ib-°F) = 1,0 keal/(kg °C) =
— 4,19 kJ/(kg °C)

1 Btu/(ft -h-°F) = 1,488 kcal/(m-h -°C) =
= 1,73 W (m -°C);

1 Btu (in-h°F) = 17,88 kcal (m-h-°C) =
= 20,8 W (m-°C);

1 Btu (in-ft*-h °F) =

= 0,124 keal (m -h-°C) = 0,144W/(m -°C)

1 Btu/(ft*-h °F) =

= 4,822 kcal (m?-h-°C) =
= 5,68 W/[(m?.°C);
peu/(ft®*-h-°C) =

4,878 keal/(m®-h °C) =
5,67 W/(m?-°C)

fiilliet

il

Densidad p, coeficiente de conductibilidad térmica 4,
calor especifico ¢, ¥ coeficiente de conductibilidad
de la temperatura @ en diferentes materiales

Tabla A-1

Denominacién del material {3 P, kgfm? Wi ;n -C) o Kiﬂg' °C) a-10%, m?s
1 2 3 4 5 6

Materiales aislantes,

de construccion y o0tros
Alfol 50 20 | 0,0465 = =
Algodén mineral 100 250 | 0.47 — —
Algodén de vidrio 0 200 | 0,0372 0,67 0,278
Arcilla refractaria 450 1845 | 1,04 1,09 0,516
Arena himeda 20 1650 | 1,130 2,09 0,492
Arena seca 20 1500 0,326 0,798 2,73
Asbesto en chapas 30 770 | 0,1163 0,818 0,198
Asfalto 20 2110 | 0,698 2,09 0,159
Azucar granulado 0 1600 | 0,582 1,26 0,278
Carton de bagazo 20 215 | 10,0465 — —
Carton corrugado - - 0,064 — -
Carbon mineral 20 1400 | 0,186 1,31 1,03
Celuloide 30 1400 | 0,210 - —
Cemento portland 30 1900 | 0,303 1,13 0,140
Clinquer 30 1400 | 0,163 1,42 0,114
Corcho granulado 20 45 | 0,0384 B -
Coque fino 100 449 | 0,191 1,22 0,035
Creta 50 2000 | 093 0,88 0,531
Cristal de cuarzo L al eje 0| 2500—2800 | 7,21 0,836 3,34
Cristal de cuarzo || al eje 0| 2500—2800 | 13,6 — =
Cuero (de suela) 30 1000 | 0,160 — —
Esquisto 100 2800 | 1,49 - —
Estucado 20 1680 | 0,78 — —=
Fibra de amianto 50 470 | 0,1105 0,818 0,290
Fibra (placa) 20 240 | 0,049 — -
Fieltro basto de lana 30 330 | 0,0524 - =
Goma 0 1200 | 0,163 1,38 0,0985
Grava 20 1840 | 0,361 — =
Hielo —95 - 3,96 1,17 —
Hielo 0 920 | 2,25 2,26 1,08
Hollin de lampara 40 190 | 0,0314 e =
Hormigon 20 2300 | 1,280 1,13 0,494
Hormigén de carbonilla

en terrones 20 240 | 0,43 0,88 0,495
Incrustacion de caldera 65 — | 0,13—3,14 — =
Ladrillo de aislamiento 100 500 | 0,1395 — -
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1 Continuacion de la tabla A-1 Tabla A-2 ‘
: L l 2 r 3 4 E 6 Coeficiente de conductibilidad térmica 4, W/(m-°C), |
| de metales y aleaciones a diferentes temperaturas
' Ladrillo de carborundo - 1000 | 11,3 0,678 1,66
Ladrillo de construccion 20 | 800—1500 | 0,23—0,3 0,8 - Temperatura, en =G |
f Lana mineral 50 200 0,0465 0,92 0,253 Metal o aleacién ) |
Linbleo 20 1180 | 0,186 —~ - o |l adeta / okl ool ] e | J
Madera de balsa 30 128 | 0,0524 - - ' '
Madera de pino | a las fi- [
bras 20 448 | 0,107 2,7 - Acero dulce 6| —=[ s1| s2| a6 42| 36| 31 '
Madera de pino || a las fi- |
Mb:l? d b6 1 wlis 5 & 448 | 0256 = & Aleaciones de aluminio: 1 .; ;
IR e TONE A " 800 | 0207 176 0,147 92%de Aly8%deMg | 102 | 106 123| 18| —| —| —| —
Madera de roble || a las fi- 80% de Al'y 20% de Si 158 | 160 | 169 174 - = = =
bras 20 800 [ 0,363 = — .
Magnesia al 85% en polvo| 100 216 | 0,0675 - - Aluminio 202 — 206 | 229 | 262| 319 371 422
Mérmol 90 2700 | 131 0,419 1,15 !
Mica - 290 | 0,582 0,88 2,280 Cobre (99,9%) 293 — | 385 | 378 371 | 365| 359 | 354 1
Nieve - 560 | 0,465 2,09 0,398 |
Paneles de turba 50 220 | 0,064 - i Duraluminio: |
Parafina 20 920 | 0,268 o = 94—96%, de Al, 3—59,
Placa de corcho 30 190 | 0,0420 1,88 0,117 de Cu y 0,5% de Mg 159 | 165 181 194 — - = - I
Porcelana 95 2400 | 1,035 1,09 0,398
4 1055 2400 | 1,97 = = Latén: | |
Serrin de madera 20 200 | 0,070 o = 90% de Cu, 10% de Zn | 102 — | 17| 134| 149| 166 | 180 | 195
Sovelita 100 450 | 0,0976 = = 70% de Cu, 30% de Zn | 106 = 109 | 110 | 114 | 116 | 120 | 121
Tierra htimeda = 1700 | 0,658 2,01 0,192 67% de Cu,33% de Zn | 100 — | 107)| 113 | 1218[M 12831 1351| ‘1s1 .
s  Seca - 1500 | 0,1385 - = 60% de Cu, 40% de Zn | 106 — | 120 137! 152 169 186 | 200 |
Vidrio 200 2500 | 0,745 0,67 0,445
Yeso =L 1650 | 0,291 0,88 - Metal Monel: I
Zonolita 100 200 | 0,099 i - 29% de Cu, 67% de Ni
¥ 2% de Fe — | 22,1 | 244 | 276 30 34 - —
Metales
Nicromo:
Acero 20 7900 | 454 0,462 12,5 90% de Ni, 10% deCr | 17,1 | 174 | 190 | 209 | 228 | 246 | — -
Aluminio 0 2670 | 204,0 0,92 91,3 80% de Ni, 20% deCr | 12,2 | 12,6 | 13,8 | ‘156 | 172 | 19,0 — | 22,6
Bronce 20 8000 | 64,0 0,381 20,8
Cince 20 7000 | 116,3 0,394 423 Nicromo de hierro:
Cobre 0 8800 | 384 0,381 114.5 61% de Ni, 15% de Cr,
Estafio 0 7230 | 64,0 0,921 392 20% de Fe y 4% de Mn — | 116 | 19| 122 ]| 124 | 127 — | 13,1
Fundicion 20 7220 | 63,0 0,504 17,4 61% de Ni, 16% de Cr
Laton 0 8600 | 85,5 0,378 26,4 vy 239% de Fe 11,9 | 12,1 | 132 | 14,6 | 16,0 | 17,4 - -
Mercurio 0 13600 | 4,9 0,138 4,25
Niquel 20 9000 | 58,2 0,462 14,01 Plata alemana:
Plata 0 10500 | 458 0,234 186,5 60% de Cu, 15% de
Plomo 0 11400 | 34,9 0,129 23,6 Ni 22% de Zn —il 250 | 31 40| 45| 49 B -
346 347
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Tabla A-3
Propiedades fisicas del aire seco (Pg = 760 mm Hg =~ 1,01 .10° Pa)
;_ ¥ - y=01 |
2 z _ 1 °C 2 oo, | A-10% a: 105, u- 105, v 106, Pr
04 / _8,2 " kg/m? kJj(kg-°C) | Wi(m - °C) | mfs ] Pa's . m?/s
L~ ﬁ% - '|
v = S %, . —50 1,584 1,013 2,04 12,7 14,6 9,23 0,728
ot = ﬁ_a R —40 | 1,515 1,013 2,12 13,8 15,2 10,04 | 0,728
A< A : = —30 1,453 1,013 2,20 14,9 15,7 10,80 0,723
- ‘// ] 1.7 1T y=4/1 q
028817 1.6 o z=1,/1, 20 1,395 1,009 2,28 16,2 16,2 11,61 0,716
// A 20 E ; _ —10 1,342 1,009 2,36 17,4 16,7 12,43 0,712
a 1T 1 7 ' , ' 0| 129 { 1,05 2,44 18,8 172 | 1328 | 0707
WA 1 mm 10 1,247 1,005 2,51 20,0 176 | 1416 | 0,705
" Cambio de escala 50 z 20 | 1,205 | 1,005 2,59 214 181 | 1506 | 0703
1 0 20 : 30 4068 1 ‘ 30 1,165 1,005 2,67 22,9 18,6 16,00 0,701
40 1,128 1,005 2,76 243 19,1 16,96 0,699
f;%mAérljs rezggr:su?:; f,?gﬁf;iﬁ; {aeng:]ar g pzllra el inter;:s;n:'bio de Fal?r por radiacion 50 1,093 1,005 2,83 25,7 19,6 17,95 0,698
S ahie it ks e o= oo el ladol conitin 4. 60 | 100 | 1005 2,90 272 20,1 | 1897 | 0469
70 1,029 1,009 2,96 28,6 20,6 | 20,02 0,694
80 1,000 1,009 3,05 30,2 711 21,09 0,692
9 | 0972 1,009 3,13 31,9 21,5 22,10 0,690
' 100 0,946 1,009 321 33,6 21,9 23,13 0,688
1 , l ' | 120 0,898 1,009 3,34 36,8 22,8 25,45 0,686
B3 NN 7T 213 140 | 0854 | 1013 | 349 | 403 | 237 | 2780 | 0,684
08 N ) & 160 0,815 1,017 3,64 439 24,5 30,09 0,682
a7 \\{\\ AN | i 180 0,779 1,022 3,78 47,5 253 32,49 0,681
06 W N 200 | 0746 | 1,026 3,93 51,4 260 | 3485 | 0,680
: N 250 0,674 1,038 4,27 61,0 274 40,61 0,677
05 = i ’ X A ) ? ?
’ AV e 300 | 0615 | 1,047 4,60 71,6 297 | 4833 | o674
' : g; SIS “"::-:-.__-:-_..___..: ' 350 | 0566 | 1,059 491 81,9 3,4 | 5546 | 0676
4 M - & . 400 0,524 1,068 5.21 93,1 33,0 63,09 0,678
42 s e =} 500 | 0456 | 1,003 574 | 1153 362 | 7938 | 0,687
aqi - 600 0,404 1,114 6,22 138,3 39,1 96,89 0,699
| #/d 700 | 0362 | 1,135 671 | 1634 41,8 | 1154 | 0,706
7 2 4 4 a. BT 800 | 0320 | 1,156 718 | 1888 443 | 1348 | o713
}: Em%;iloragiﬁiliﬂasgg ficg?zed?ggilfurf'w '?ar:erl::?;ta"a 9‘? eugao gaﬁa.";‘ — radiacién general e a0 Lt e 2 0T o ol
2u-infaodi:.c B :jdscdt: r:!. —ﬁar;gia;ig; dgoe;’:eerilot.:uando e = 0. 5— radiacion de una llama. cuando e30,5 d; 1000 0,277 1,185 8,07 245,9 49,0 177,1 0,719
1100 0,257 1,197 8,50 276,2 51,2 1993 0,722
1200 0,239 1,210 9,15 316,5 53,5 233,7 0,724
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Tabla A-6 Tabla A-8
Propiedades fisicas de los gases con hollin (P = 760 mm de columna de Temperatura de ebullicién del agua en funcién de Ia presion
mercurio & 1,01+ 10° Pa; Fco, = (,13; .FH,O =0,113 f_’N. = 0,76) p10-5, Pa e | pr10-5, Pa 1 °C || p-10-5, Pa I
m 1 99,64 56 271,10 140 336,63
& G 2-10%, 2 120,23 58 273,3 142 37,75
6°C | pkelm® | gioc) | Win:o€) | 1108 mils 108, Pas| v.10% mls| By 3 133.54 60 27556 144 33856
4 143,62 62 277,71 146 339,96
5 151,84 64 279,80 148 341,04
1,042 16.9 6 158,84 66 281,85 150 342,11
mg 3’323 1,068 ifg 30.8 23’3 :1?'20 i 4 $od L i e e
) , , ) s 54 0,69 8 170,42 70 285.80 154 344,23
200 0,748 1,097 4,01 48,9 24,5 32,80 | 0,67 9 175,35 72 287,71 156 345,28
300 0,617 1,122 4,84 69,9 28,2 45,81 0,65 ifll }gg,gg 74 gg‘;.gi; {gg ggg.‘;‘g
g 3 76 i L
| 400 0,525 1,151 5,70 :4,3 31,7 60,38 | 0,64 B 18795 L 20322 e 24833
| 500 0,457 1,185 6,56 1211 348 76,30 0,63 13 191,60 80 294,98 164 349 32
| 600 0,405 1,214 7,42 150,9 37,9 93,61 | 0,62 14 195,04 || 82 296,71 166 350,31
| 700 0,363 1,239 807 183,8 40,7 112,1 0,61 : ; 53?’32 2:} ggg.g{; }gg ;gé %2
| » o pe ) »
800 0,330 1,264 9,15 219,7 434 | 1318 0,60 9 20430 28 30171 v 35321
900 0,301 1,290 10,0 258,0 45,9 152:5 0,59 18 207,10 90 303,32 174 354.17
1000 0,275 1,306 10,90 303,4 484 | 1743 0,58 19 209,78 92 304,90 176 355,11
, 1100 0,257 1,332 11,75 345,5 50,7 197,1 0,57 %? %ﬁgz gg ggg.gg gg igg,gz
' 1200 0,240 1,340 12,62 3924 53,0 | 2210 0,56 5 21724 93 30049 182 35787
23 219,55 100 310,96 184 358,78
24 221,77 102 312,42 186 359,67
25 223,93 104 313,86 188 360,56
Tobla A-7 26 226,03 106 315,28 190 361,44
Chl 27 228,06 108 316,67 192 362,31
Noas el aselte Yo 28 230,04 110 318,04 194 363,17
Brigledhann thineg del acelie Mo Wi uiies ompeist i 29 231.96 12 319,39 196 364,02
30 233,83 114 320,73 198 364,87
J , ik 32 237,44 116 322,05 200 365,71
0°C |oiaim [ieolwimec)| “rae |ve10n mis| “ain | P Pe 34 240,88 118 323,35 202 366,54
36 244,16 120 324,63 204 367,37
38 247,31 122 325,90 206 368,18
40 250,33 124 327,15 208 368,99
10 | 911,0 | 1,645 | 0,1510 | 35414 3883 9,94 8,56 | 39000 42 253,24 126 328,39 210 369,79
20 | 9030 | 1,712 | 0,1485 | 18560 1514 9,58 8,64 | 15800 44 256,05 128 329,61 212 370,58
30 | 894,5 | 1,758 |0,1461 | 6180 6912 [ 928 | 871 | 7450 o s i L s e
40 | 887,5 | 1,804 | 0,1437 | 3031 3420 | 897 8,79 | 3810 50 26391 134 333,18 218 3729
50 | 879,0 | 1,851 |0,1413 | 1638 1862 | 8,69 8,86 | 2140 ; 52 266,38 136 333,34 220 37137
60 | 871,5 | 1,897 | 0,1389 91,4 1106 | 8,39 8,95 | 1320 54 268,77 138 335,49 Estado critico
| 70 | 8640 | 1,943 [01363 | 6033 | 693 | 814 | 903 [ 858 212 | LIS
' 80 | 856,0 | 1,989 | 0,1340 399,3 46,6 | 789 9,12 591
90 | 848,22 | 2,035 |0,1314 273,7 323" ‘761 9,20 424 Tabla A-9
100 | 840,7 | 2,081 | 0,1290 202,1 24,0 7,33 9,28 327 Temperatura de ebullicién 7,,°C del agua en funcién de Ia presion barométrica Py en mm Hg
110 | 838,0 | 2,127 | 0,1264 145,2 174\ 1 714 9,37 245 3 > = e [ ¢ T
120 | 8250 | 2,173 | 0,1240 1104 13,4 6,92 9,46 193,5 B 2 B = B =
130 | 817,0 | 2,219 | 0,1214 87,31 10,7 6,69 9,54 160,0 690 97,311 730 98,874 770 100,367
140 | 8092 | 2,265 | 0,1188 70,34 8,70| 6,53 9,65 133,3 700 97,709 740 99,254 780 100,729
801,6 | 2,3 56,90 7,10 6,25 9,73 113,5 710 98,102 750 99,629 790 101,086
g otk | S 720 98,490 760 100,000 800 101,432
354 855




Tabla A-1o ‘

T LT T

Propiedades fisicas de los metales fundidos

e o = | !
-Eat NN T = ,I‘ |
a4 \\ \\\ N Denominacién del metal °c P A py [ @108 five 108, | pe. qg il
\\ MIA \\ N e g ? kg/m? (W/(m" “C) J(kg-“C)| m¥fs’ | mes | i
g+ L |
R=40 Y304+ 20 \—15\— 10 ,3\!?5\‘@4\0,2‘- 1 2 3 4 5 6 7 3 | ‘ i
& B Mercurio — Hg 0[13590 | 7,80 | 1400 | 4,12 124] 3,02 i .
. i 5 e 10013350 | 9,08 | 1370 | 497 94| 1,89 g !
"0 4102 g5 g4 45 46 q7 GF 49 10 200 13310 | 1035 | 1370 | s8] 80 1,39 ; L
§l
PR Cobrathnl sugth 35 30012880 | 11,63 | 1370 | 660 7,0 1,08 i
400 | 12700 | 12,62 | 137,5 7,22 6,6 0,91 'L
50012480 | 1335 | 1380 | 7,75 62| 0,80 i
TR e SRR S SN — i
NS ; e
Ext ANNESE 7 Estafio — Sn 240| 6585 | 30,50 | 2550 | 17,10] 27,3 1,60 i
19 \ * T = 23118¢8€C ) (I [H18
N N " 270°C 300| 6940 | 31,60 | 2550 | 17,85 24,1 1,35
08 \ \ i\ - 400| 6865 | 33,60 | 2550 | 1920 20| 1,05
M—'F%ﬂ J Zﬂ\f.ﬁw ﬂ}\ﬂ,s q#\-—zzzk D o . 500| 6790 | 3550 | 2550 | 20,5 | 174 085 ‘
¢1 L]
1 1\] (WAVE WA I A =1 60| 6720 | 3740 | 2550 | 2180 156 0,72 |
g { 700| 6640 | 3940 | 2550 | 232 | 143 062 -
05 Il | 4 \ * [
¢ 01 4z 43 0% 45 g6 47 08 49 10 5 - =
Fig, A9 Cotreccitnl 65 = f(F B0: Bismuto — B 280(10050 | 14,55 | 1510 | 9,20 180/ 1,88 i
0 1477°C 300(10030 | 14,65 | 151,0 | 966 171 1,77 |
400| 9910 | 1560 | 151,0 | 1040 14,2/ 1,36 i
5 4 500 9785 | 16,52 | 151,0 | 1120, 12.2[ 1,09 |
o T " l
MIERNNESS ] ‘ 600 9660 | 17,32 | 151,0 | 11,9| 108 091
TN TS
99— NN N \‘-\ AN ) L 700| 9530 | 1828 | 151,0 | 12,70, 9.8 0,77
. L == o
: R=40+430 H—20%4{ 15\ w\as -
27 i A G S — Plomo—Pb 400| 10592 | 15,12 | 148,0 | 9,65 21,0/ 2,18
- frys = 327,4°C
gr \ \ \ ( , 10 1740°C 50010476 | 1545 | 1480 | 1000 17,5 1,75
/ l| ! I 60010360 | 1595 | 148,0 | 10,40, 153 1,47
W w B 0 IR e o i 700 (10242 | 17,70 | 1480 | 11,70 13,7 1,17
: 4 A 2
Fig. A-10. Correccion &4 = f(P, R). 80010125 | 19,80 | 1480 | 13,20, 12,5 0,95
i
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Continuacion de la tabla A-10 l
AL ) _ L
1 2 3 4 5 ’ 6 7 8 40 = L2
‘ ' ‘ 3 3:?\\:\\ N N :‘: \: SN *
-- 43 ARRVANUNANEAY L +
Aleacion : 130| 10 570 10,95 147,0 7,05 31,4 4,50 ™
53,5% de Bi + 44,5% de | 209/ 10486 1L75 | 1470 | 762 24,3 3,19 28 AL A \ 3 s Szl Ly
W 1235°C 300110364 | 12,70 | 1470 | 834 187 224 —- R=40430%-20 -z.s\— ga\q& ,E\-EH WA ol ="
1670 °C 400 10242 | 13,72 | 1470 | 9,10, 157 1.73 a7 VAR W YEL !
500110120 | 14,65 | 147,0 | 983 13,6] 1,39 : \ \ 1 '
6001 10000 | 1582 | 147,0 | 10,80 124| 1.15 96 : | ‘
7001 9876 | 16,75 | 147,0 | 11,30 114| 1,01 | P +” |
it : it R T T T T T R TR TR ] |
Litio — Li 2000 515 | 46,10 | 4150 | 216 1110 514 Fig. A-11. Correccion e 4 — f(P, R). |
frus = 179 °C 300 505 | 46,70 | 424,0 | 218 927 425
fp=1175C 4000 495 | 4720 | 4340 | 220| 817 372
600 474 | 48,00 | 4510 | 224| 68| 298 ! ¥
700 465 | 48,60 | 4600 | 227 61,7 272 g £ 1 ¢! |
2 i o ) e T 09 . """h-..h""h. \""h.._ .\g i
— - WENLEAN NSNS EA ) \
Sodie-— Na 100, 928 | 86,1 | 1385 670 770 115 i \ X AN AR \‘ P S
trir=97.8C 200( 903 81,6 | 1325 6821 50,6 0,74 i ﬁ'#ﬂ'l-\w L 20\ -75\1—170 L6\ g4 gg\_. by —— [ -
fy = 883°C 3000 878 | 755 |1280 | 67,2 394| o059 2 il o i B M s il N 2 N —
400 854 | 688 |1270 63,5 330 0,52 ) \ b \ \ (
500 829 | 63,9 [1270 | 603 289 048 26— \1 \‘ Nk /!
600, 805 | 60,6 | 1275 58,5 257 044 : | [\ P
7000 780 | 59,1 |1275 594 232 0,39 4253 TR R T TR TR TR
ER e 5
i i 512 i0 = f(P,
e 100l 818 | 465 | 817 | 695 s61| o | R e e B
frus = 63,7°C 2 795 | 46,0 792 | 73,00 428 0,59
I =760°C 3000 773 | 43,11 775 | 72,5 352 049
400{ 750 | 396 766 | 69,0 29,8 043 0 ot ¢
500 727 | 349 766 | 62,5 257 041 I 2ZENNSSSSSNus = £
600[ 704 | 310 770 | 573 221 0,39 23 NNANS WS < @:
700, 681 | 283 775 | 536] 20,5| 0,38 ’ RUNRARNNAN S Py i
. \ NENT X i\ !
Aleacion: 200 872 | 221 (1300 | 195 930 476 grj—|R=40l30) 20115\ [10\g8\| 28\ 04\ |02\
23% de Na -+ 75% de K| 100 852 | 233 |1145 238 60,7 255 \ \
:’“’:'7}34—.,(1;' °C 2000 828 | 246 |1073 272 452 163 a5 \\ \ \\
. 3000 803 | 258 |1040 30,8 36,6 1,19 WA \ =
4000 778 | 27,1 |1007 34,6/ 30,8 0,89 5
5000 753 | 284 | 969 | 396 267 068 Yoz o G5 85 47 48 49 W
s ii; S :g:g i g:j: Fig. A-13. Correccion 64, = f(P, R).
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Tabla A4-1] !

Continuacién de la tabla A-11
Grado de radiacion integral en la radiacion normal total de
diferentes materiales
e B aleesl g B S e T e L Denominacién del material f. °C &
Denominacion del material 1°C . Blatdiptigepulida 20 . .. .0 o o R 225— 625 (0,0198—0,0324
\________ ETONTORSREREINEE Sy 1 2ia ) i e .+ «| 100—1000 | 0,08 —0,26 |
:llumfnfo ....... Sl e s AR S e o 225-575 | 0,039—0,057 Cinc(al 99,1%) pulido . . . . . . i o 225— 325 | 0,045—0,053 |
“m}ﬂ_lﬂ fugosﬂ B T o R R B e e 26 0,055 EancloRldador 40 SE . .. o . A . 400 0,11
A!unuruo ?deado LT e PR o e L O 200600 | 0,11 —0,19 Hierro galvanizado brillante en chapas . . . . . . . 28 0,228
errro pulft':lo ................... 425—1020 | 0,144 — 0,377 Hierro galvanizado, gris, oxidado, en chapas . . . . 24 0,276
H{erm recién esmerilado . . . Lo s 3 20 0,242 Cartonidoiasbesto . . - . .. Ll . - 24 0,96
ern'o oxfdado S S N R N T B 100 0,736 Aol doMmIANIoN = 5 < : < oy, R e 40— 370 | 0,93 —0,945
chrro SRAIIORIED) 0 v e b e e 125—525 0,78—0,82 Papel fino pegado sobre una limina de metal . . . . 19 0,924
Hierro colado no desbastado , . , . ., . . 925—1115 0,87—0,95 LT B ot e O L | AR Y, 0— 100 | 0,95 —0,963
Acero colado pulido . . , . . . TG g e e L 770—1040 | 0,52—0.56 ML 3 RSSO 20 0,903
Acero en chapas rectificado . . . . . |, . + | 9401100 | 0,55 0,61 Robleedlilitlo . .. . .. L0 L) 20 0,895
Acero oxidado a 600 °C, . sijer iy s GenaR e . 200600 0,80 Cuarzo fundido rugoso . . . . .. . .. ... .. 20 0,932
Af:ero en ch.apas con capa de 6xido densa brillante 25 0,82 Ladrillo rojo 4spero, pero sin rugosidades grandes . 20 0,93
H_'ei‘l'ﬂ fundfdo tomeade . . , ., ., e o 830-990 | 0,60 —0,70 Ladrillo Digas rugoso, no vidriado . . . . . . . . 100 0,80
H:t?rro func!ldo oxidado a 600°C . ., . . . . . 200-600 | 0,64 —0.,78 - Ladrillo Dinas rugoso, vidriado . . . . . . . . .. 1100 0,85
Oxido F!e Satoim MRS S T s s 500—1200 | 0,85 —0,95 Ladrillo de chamota, vidriado . . . . . ., . . . . : 1100 0,75
Oro cu:dad(?sammte palido Sacky s bnaets, Ik 225635 | 0,018—0,035 i LadrllolaefactAtio’ . aoe o 2 4 b = 0 0 s , = 08 —0,9 |
Placa de laton laminada con superficie natural . , , . 22 0,06 Laca blanca de esmaltar sobre una lamina rugosa de hierro 23 0,906
Placa de Iaton laminada y pulida con esmeril basto . 22 0,20 Laca negra brillante pulverizada sobre una’placa de hierro 25 0,875
Placa de Jatintopical.. | U n o dehiiilh : 50—350 0,22 Laca negra mate . . . . . ., . . . L 40— 95 | 0,96 —0,98
Ralon oRidedo 8 600C . v b et Al el Al 200—-600 | 0,61 —0,59 Laca blanca o P S E R IO P .| 40— 95| 0,80 —0,95
Cobre electrolitico cuidadosamente pulido , . . . . 80—-115 | 0,018—0,023 Goma laca negra, brillante sobre hierro estafiado . . 21 0,821
Cobre comu;,rcial raspado hasta obtener brillo, que no ’ Goma Jaca Negramate’ . . . « el o s s o L . 75— 145 0,91
c;;,-:sg:?é;:l;, 3 600°C """"""" 22 0,072 Pinturas al aceite de colores diferentes ., . . . . . < 100 0,92 —0,96
Oxido’ de cobre T RS TN e 200—-600 | 0,57 —0,87 Pinturas de aluminio de vejez diferente y contenido va-
e RO S S A R < | 800—1100 | 0,66 —0,54 miablogderAln o, e o8 IRt e S S 100 0,27 —0,67
C_obre fneiidor 3. i o voes s 2 1075—1275 | 016 —0,13 Laca de aluminio sobre una placa rugosa . . . . . . 20 0,39
Filamento de molibdeno . . . . , . . hte: o G0 725—2600 | 0,096—0,292 Pintura de aluminio después de haberla ca-
N'iquel puro pulido técnicamente . . . , . . 225— 375 | 0,07 —0’087 lentado hasta 325°C 150—315 0,35
Hierro niquelado y decapado, no pulido . , , . . . 20 ; 0.1 1 Miérmol grisdceo, pulido . . . . . . . .. ek 22 0,931
Alambre de niquel . , ., . . . . 185—1000 | 0,096—0 186 Placa dura de goma lustrada . . . . . . . . . . 23 0,945
Niquel oxidado a 600°C ot il ol ] 200— 600 0’37 ~0’48 Goma blanda, gris, rugosa (refinada) . . . . . . . 24 0,859
0 st Y W A i P I 650—1255 | 0,59 —0.86 MR PR ST A e R = o]
Cromeniquel , . . . . LY. PRan] ek | 125—1034 0’64— 0‘;6 Negro, hollinydevets: ' .00 T - 7.0 95—270 0,952
Estafio brillante, hierro estafiado en chapas 25 0’041_.(’)0(,4 Negro con vidrio liquido . . . . . . . ., . . 100—185 0,959 —0,947
Platino puro, Placaspulidas/y |, (18 = - A E L 225—625 0,05;1—0,104 Negro de limpara do 0,075 mm y méds . . . . . .. di=, 370 0,945
Cmtardeplatino . .., ... | .| , 9251115 [ 012 —0.17 Carton alquitranado . . . . . ..., ., ... .. .. 21 0,910 |
Fetla deiplgting L5, L UE LS UE S 25-1230 | 0,036—0.192 Carbén depurado (0,9% de ceniza) . . . . . . . . . 125— 625 | 0,81 —0,79 |
Alambre de platino . . . . ., . , . o e ol 2251395 | 00730183 Filamento de carbon . . . . .. . , gL o2 s 10401405 0,526 |
Mercurio muy puro . o hlene e T . ! 0—100 0’09 _0’!2 Porcelaaaevid Ciitd TIe S-S SN E S 22 0,924
Plomo gris, oxidado . . . . . ST 1o ) S ot 25 y 0281’ Estucado rugoso de mortero de cal . . . . . . . . 10— 88 091 |
Zalme Yoidado s 00 CL i oy luin w b 200 (‘},63 Esmalte blanco soldado al hierro. . , . , . . . . . 19 0,897 i
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Tabla A-12
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Tabla A-13
Valores de las funciones exponenciales ¢ hiperbélicas

x e+x e-x sh x chx th x
0,0 1,00 1,00 0,000 1,100 0,000
0,1 1,11 0,90 0,100 1,005 0,100
0,2 122 0,82 0,201 1,020 0,197
0.3 1,34 0,74 0,305 1,045 0,291
0,4 1,49 0,67 0,411 1,081 0,380
0,5 1,64 0,61 0,521 1,128 0,462
0,6 1,82 0,55 0,637 1,186 0,537
0,7 2,00 0,50 0,759 1,255 0,604
0.8 2,22 0.45 0,888 1,337 0,664
0,9 2,46 0,41 1,027 1,433 0,716
1,0 272 0,37 1,175 1,543 0,762
1,1 3,00 0,33 1,336 1,668 0,801
12 3,32 0,30 1,510 1,811 0,834
13 3,70 027 1,698 1,971 0,862
1,4 4,06 025 1,904 2,151 0,885
1,5 4,50 0,22 2,129 2352 0,905
1,6 495 0,20 2,376 2,577 0,922
7 5,55 0,18 2,646 2,828 0,935
1,8 6,05 0,17 2,942 3,108 0,947
1,9 6,63 0,15 3,268 3,418 0,956
2.0 7,39 0,14 3,627 3,762 0,964
2.1 8,12 0,12 4,022 4,144 0,971
747 9,03 0,11 4,457 4,568 0,976
23 9,98 0,10 4,937 5,037 0,980
24 11,0 0,091 5,466 5,557 0,984
2.5 12,3 0,083 6,050 6,132 0,987
2,6 13,5 0,074 6,695 6,769 0,989
2,7 14,8 0,067 7,406 7,474 0,991
2.8 16,4 0,061 8,192 8,253 0,993
29 18,2 0,055 9,060 9,115 0,994
3.0 20,1 0,050 10,018 10,068 0,995
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Fig. A-14. Correccién & 4t = f(P, R).
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Fig. A-15. Correccion &4 = f(P, R).

Tabla A-14
Funciones modificadas de Bessel del primer género
de 6rdenes cero y uno [7,(x) e I,(x)] ¥y del segundo
género de érdenes cero y uno [K,(x) y K (x)]
x Iy(x) Ki(x) Ii(x) Ky(x) ]
0,0 1,000 c0 0 o0
0,1 1,003 2,447 0,050 9,854
0,2 1,010 1,753 0,101 4,776
0,3 1,023 1,373 0,152 3,056
0,4 1,040 1,115 0,204 2,184
0,5 1,064 1,924 0,258 1,656
0,6 1,092 0,775 0,314 1,303
0,7 1,126 0,661 0,372 1,050
0,8 1,166 0,565 0,433 0,862
0,9 1213 0,487 0,497 0,717
1,0 1,266 0,421 0,565 0,602
1,2 1,394 0,318 0,715 0,435
14 1,553 0,244 0,886 0,320
1,6 1,750 0,188 1,085 0,241
1,8 1,989 0,159 11317 0,183
2,0 2,279 0,114 1,591 0,140
2.5 3,289 0,062 2,517 0,0739
3,0 4,881 0,0347 3,395 0,0402
3.5 7,378 0,0196 6,206 0,0222
4,0 11,302 0,0112 9,759 0,0125
4,5 17,481 0,0064 15,389 0,00708
5,0 27,240 0,0037 24,336 0,00404
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