XII.- TRANSMISION DE CALOR POR CONVECCION
FLUJO EN CONDUCTOS

XIL.1.- FLUJO ISOTERMICO EN CONDUCTOS CIRCULARES; ECUACION DE POISEUI-
LLE

En un flujo laminar la corriente es relativamente lenta y no es perturbada por las posibles protu-
berancias del contorno, mientras que la viscosidad es relativamente grande, de forma que si por cual-
quier circunstancia se iniciase un fenémeno de turbulencia, la viscosidad lo destruiria.

La formulacién que a continuacién se desarrolla sirve tanto para tuberias lisas como para tuberias
rugosas, suponiendo que las particulas de fluido, en un flujo laminar a lo largo de un tubo, se mueven
en capas cilindricas coaxiales; en el eje del tubo, el desplazamiento se realiza a mayor velocidad,
mientras que en las paredes permanece en reposo.

La distribucién de velocidades en una seccién transversal cualquiera del tubo obedece a las fuer-

zas de rozamiento transmitidas de capa en capa.

Region de entrada.- La friccién y la velocidad de transferencia de calor son, por regla general.
mayores en la region cercana a la entrada de un tubo que en una regién lejana aguas abajo, donde los
perfiles de velocidad y temperatura estan totalmente desarrollados.

La longitud hidrodindmica de entrada Ly se define como la distancia que debe recorrer el fluido
para que el coeficiente de rozamiento | disminuya a menos del 5% de su valor totalmente desarrolla-

do. Si el flujo es laminar y si el fluido penetra en el tubo por una entrada lisa y redondeada, el perfil
inicial de la velocidad es uniforme; la longitud requerida para que el perfil de velocidades en flujo
laminar sea invariante respecto a la posicién axial, es la longitud de entrada hidrodindmica Ly que se

puede aproximar por la ecuacién de Langhaar:
Ly= 0,056 Reqd

siendo en la mayor parte de los casos despreciable, comparada con la longitud total.
También se puede definir una longitud térmica de entrada Lt que se puede definir como la distan-

cia necesaria para que el nimero de Nusselt decrezca a menos del 5% de su valor totalmente desarro-
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llado. Si en x =0 el flujo es laminar y esta ya totalmente desarrollado hidrodinamicamente, si la tem-
peratura de la pared es uniforme, se tiene que:

Lt = 0,017 Regq Pr d
y el n° de Nu para un tubo de longitud L es:

0065 I Rey Pr

Nugq = 3,66 + ; Reqg< 2300

1 +0,04 (£ Rey Pr)2/3

Region de flujo desarrollado hidrodinamicamente.- Si se considera una parte del tubo, Fig XII.2, de
diametro 2 R y un cilindro de fluido coaxial de didmetro 2 r, y longitud DI, las condiciones de contorno

implican que en su cara frontal la presion es p, y en la posterior la presién es (p - Dp), sobre el cilindro

actuara una fuerza de empuje de la forma:
Ferp =pr? Dp

La fuerza de rozamiento:

Froz=hSIe =|S=2prO|=2phrD -
es igual a la de empuje, por lo que:
du du r Dp Dp <R Dp
2phr D =— =pr2Dp ; — = p = rdr = R2-r2
P ar PTG T 2hoi ““2ho O aho ¢ )

que es la distribucion del campo de velocidades, de tipo parabélico, en un plano longitudinal.

La expresion del caudal es:

N N N R*D
QzQUdWZQUZprdr=4r?pD| Q(Rz-rz)Zprdrszth
m———————Regi6n de entrada Ly Flujo desarrollado

Fig XII.1.- Isotaquias de velocidades en la regién de entrada
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Fig XIl.2.- Regién de fluido desarrollado para la ecuacién de Poiseuille
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que es directamente proporcional a la variacién de presién entre las secciones A y B, tramo de longi-
tud (DI = L) a la cuarta potencia del radio de la conduccién, e inversamente proporcional al tramo de
tuberia considerada de longitud L y a la viscosidad dinamica h.

El caudal en funcién de la velocidad media uy es: Q = Wu g, por lo que la velocidad media se pue-

de poner en la forma:

p R4Dp
~ o, Q _ 8hL _R2 Dp
UFTUFT W = "prRZ T B8R L

La velocidad mdxima se tiene para (r =0) y es de la forma:

Umax =
h

R* Dp
L

La relacion entre la velocidad méaxima y la velocidad media es: Ungx= 2 UF
Despejando el valor de Dp, se obtiene la ecuacion de Poiseuille:
8hLu E 32hLu E

Dp=—p— = a2

La pérdida de carga total Dp correspondiente a la longitud de tuberia L se puede poner en funcién

de la pérdida de carga por unidad de longitud de tuberia J, en la forma:

Dp=gbh=gJL

expresion que se puede poner teniendo en cuenta el nimero de Reynolds, y el coeficiente | de roza-
miento, en la forma:

1 Dp 1 32hug  64u}  1u}

g L rg d2 ~ 2gdRe” 2gd

% IR
Esfuerzo cortante

Velocidad

Disipacion de
energia

Y/ Z
Fig XII.3.- Distribucién del coeficiente de cortadura, y disipacién de energia

54
Re

La ecuacién de Poiseuille demuestra que la pérdida de carga en régimen laminar, para tuberias

Para el régimen laminar, | =
lisas o rugosas, es directamente proporcional a la primera potencia de la velocidad.

En la Fig XII.3 se muestran las distribuciones correspondientes al coeficiente t de cortadura, velo-

cidad u y disipacién de energia.
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XIIL.2.- FLUJO EN CONDUCTOS NO CIRCULARES

FLUJO LAMINAR, INCOMPRESIBLE Y PERMANENTE, ENTRE DOS PLACAS PARALELAS.- En pri-
mer lugar se puede suponer que las placas son inclinadas formando un angulo q respecto a la horizon-
tal, teniendo la placa superior una velocidad constante uy; el flujo entre las dos placas fijas es un caso
particular, al hacer la velocidad de la placa mévil (ug = 0). La placa superior se mueve paralelamente

en la direccion del flujo, existiendo a lo largo del mismo, en la direccién de x, una variacién de presion.

Movil

pdy™ b, 2
dy S ¥ U
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y dx ~_ U
\x\ ydx dy A G
dx T
\ %

Fija
f)

Fig Xll.4.- Flujo laminar entre placas paralelas

Si se toma un elemento de fluido en forma de ldmina, Fig XII.4, de dimensiones (dx,dy), y anchura
unidad, para un flujo permanente, la 14mina se mover4 con velocidad constante U, siendo la ecuacién
del movimiento:

Tp qt

dy - + — dx)dy - tdx +(t - — dy)dx + gdx dyseng=0
pdy - (p+ < dx)dy (t - 35 dy)dx + gdx dy seng

que simplificada se reduce a:

g—sz%]—;+gsenq: senq= -

h|_f%t o, ft_ 1 ]
=y 9 y - % (P roh)

Como no existe aceleracién en la direccién y, el segundo miembro de esta ecuacién no sera funcién

de y; integrandola se obtiene:

Pdu_ 1,1 C
1 du fdy Th Y POt
t=y—(p+gh)+Cl=hd— P i 2
X y D | y C,
fu=g 9 (PO F + 30y + G

Para calcular C; y Cq utilizaremos las condiciones en los limites, de la forma:

jy=0,u=0
Para, | P C;=0
iy=a,u=ug
19 . G . G Ug a 1
Uo= 7 g (P+Oha“+ a5 =73 -7[ 5 (P+gh)
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1 o 1

u
u= 2hﬂ—11((p+gh)y2+?°y-%ﬂix(p+gh)y=?y—Zhﬂi(p+gh)(ay y?)

El gasto a través de una seccién transversal cualquiera, es:

N Up @ 1
Q: QUdy: 02 -mﬂlx(p+gh)a3

siendo la velocidad media U entre placas:

~_Q _ Yo 1 1 2
U=3 =7 "1T2h 3 P*+9Va
y el esfuerzo t en la pared:

du .
dy

5= g (prgh+h 2L (pagh) SR =
_ u u
=gy + FRF 2 = (prg G rh 2

t=h

que demuestra que dicho esfuerzo cortante en la pared, es constante.

El caso particular en que las dos placas sean fijas se resuelve haciendo (ug = 0).

XII.3.- FLUIDOS QUE CIRCULAN POR EL INTERIOR DE TUBERIAS EN CONVECCION
FORZADA EN REGIMEN LAMINAR, CON FLUJO DE CALOR CONSTANTE

Vamos a considerar un flujo forzado laminar por el interior de un conducto de seccién circular de
radio R, sometido a un flujo de calor uniforme ¢ desde una pared a Ty, Fig XIL.5. Si se toma un volu-
men de control anular de longitud dx y espesor dr, en la regién donde los perfiles de velocidad y tem-
peratura estan completamente desarrollados, un balance de energia permite determinar la distribu-

cién de temperaturas en la forma:

. dT
2a(r+d) kg \”dgx

I |
2mrdrpc,uT], A:%andrpc Tl 4

r 2nrde\dx

q = Cte

|
]

le—dX—

Fig XII.5.- Flujo forzado laminar con flujo de calor constante

Variacion del flujo térmico en la direccion radial:

Entrada: q1=- 2 pr k gTﬁ( dx

Salida: qo=q1 + &dr =(Q1-2pk il (r —) dx dr

fir fr
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Variacion del flujo térmico en la direccion axial:

Entrada: q1=2prdrrcpuT

Salida: q5=q1 + % dx =qi+ 2prrdrc u#—dx

Ecuacion de la energia:

-2pk ﬂﬂ (r 3 )y dxdr + 2pr rdr c, uﬂﬂdx—o
l(rﬂ_rGCUﬂ Tu ﬂT
I [ k x _a 9x

Como para la distribucion de velocidades de tipo parabdlico (Régimen laminar), se tiene:

u_ .2 e 1- 222 ov,a- 2
U L RZ UTUmx L-gz)= 2Vl - gp)
1 m,_ 11

ﬂ(‘ﬂr_aﬂ

en la que para un flujo térmicamente desarrollado, % =Ce.

2
Leva-in

Integrandola se obtiene la distribucion de temperaturas:

m 2 97 r2_r4 21TT

C
r‘ﬂ_r_aﬂ O(T m)"‘cl;d-r—{ 1

V0(2 }dl’

4R2)

Ty 2.t

-16R2)+C1Inr+C2

Las constantes de integracion se calculan teniendo en cuenta las siguientes condiciones:

iC, =0
a)Para,r = 0; T = T, (Temperatura en el eje de la tuberia), u= 2V, ; i Cl _T
i Y2 = lc
Vo IT r4 r2
T'Tc—a ﬂX( lGRZ) ; U—ZVO(l-ﬁ)
b) Para, r = R, se determina el coeficiente de transmisién de calor he.
Vo T 3r2
Lat t T, Top=T
a temperatura T,p es: Tpr= Tc+ % 16
- k( )r =R
El flujo de calores: q=Ce ; - k( )r =R= hc(Tpr-TF) ; hc= SR . S
Tor- Tk

que permite determinar el coeficiente de transmisién de calor por conveccion.

Como la temperatura media del fluido Tr se puede obtener a partir de la expresion:

R R
Te QrchZprdr = QTrchZpr dr

R 2 2Vo 9T ,r? r4
Turdr 2Vo(l- Iy (Te+r =2 L (L2 . T 1y ar
Q Q O( Rz){ C a ﬂX( 4 16 Rz)} B 7 VOR2 T
Tr= - R 2 =Tct 75 —a ™
ur dr A 2 Vo(l- ) rdr
Q Q R?
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por lo que la distribucion de temperaturas y €l coeficiente de conveccion se pueden poner en la forma:

T-Tor 24,3 1 .ry, r,
T T, -1tz RS-RY
k VoR
hez —K Ty = 2 a X _ 24k _48 k
T T L3N R, g 7 %R g, TR
c"™8 a x C" 78 a i

Para flujo de calor uniforme:

he= 70 X = 43636 5 5 Nu= 43636

Para temperatura de pared constante (p.e. vapor condensando sobre la superficie exterior), a una distancia sufi-
ciente del punto en el que empieza el calentamiento corriente abajo, el flujo se vuelve totalmente desarrollado tér-

micamente, la forma del perfil de temperatura no cambia, y el n° de Nu tiene un valor constante dado por la ecua-

cion:

Tor=Cte P Nug= 3,656
La longitud de entrada hidrodinamica para flujo laminar es: Ly= 0, 056 Req d
La longitud de entrada térmica para flujo laminar es: L= 0, 043 Req Pr d

Una formulacion analitica de la que se derivan los resultados de la Fig XI1.6, fue desarrollada por Hausen en

la forma:

d
Ki — Req P
1X €q Pr

Flujo de calor uniforme: Nuy = Nugy + g
1+ Kz(; Req Pr)"

Ky QL Re 4 Pr
Temperatura de pared uniforme: Nu = Nu gy +

1+ Kg(% Regq Pr)"

en la que Nuy es el coeficiente de transmisién de calor local, y Nu es el coeficiente medio en el inter-
valo (0 <x < L).

Para aceites y otros fluidos en que la viscosidad varia con la temperatura, el término K; se multiplica por
(-NE Jo,14
hpe

Para Q/A uniforme y distribucion de velocidades parabdlica:

Nugy = 436 ; K;=0,023 ; Ky=0,0012 ; n=1

Para Q/A uniforme y flujo desarrollado:

Nugy = 436 ; K;=0,036 ; Kp,=0,0011 ; n

Il

[ I
Y
=
I
o
~

Para Tyr = Cte, y distribucion de velocidades parabdlica:

Nugy = 366 ; K;=0,0668 ; Kp=004 ; n= 0,66
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Para T,r = Cte, y flujo desarrollado:
Nugy = 3,66 ; K;=0,104 ; Ky=0,016 ; n=08 ; Pr =0,7

evaluandose las propiedades del fluido a la temperatura media Tr entre la entrada y la salida.
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Fig XII.6.- Nimeros de Nu medio y local para flujo laminar por el interior de un tubo cilindrico,
térmica e hidrodindmicamente desarrollados
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XIl.7.- Nomeros de Nu medio y local para flujo laminar entre placas planas paralelas,
térmica e hidrodinamicamente desarrollados
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XI1.8.- Nimeros de Nu medio y local para flujo laminar por el interior de un tubo cilindrico,
con temperatura de pared constante
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XII.9.- Ndmeros de Nu medio y local para flujo laminar por el interior de un conducto cuadrado,
térmica e hidrodinamicamente desarrollados
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XII.10.- Nameros de Nu medio para flujo laminar entre dos placas paralelas con temperatura de pared constante
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