Capitulo 7

CONCLUSIONES GENERALES Y ACTUACIONES FUTURAS

Las conclusiones mas relevantes de la presente Tesis se relacionan a continuacion:

e El modelo numérico implementado para flujo bifasico (liquido-vapor), se basa en la integracion numérica
de las ecuaciones gobernantes (continuidad, cantidad de movimiento y energia) formuladas sobre
volimenes de control. El modelo se caracteriza por ofrecer un amplio rango de generalidad y razonable
precision, tal y como se ha mostrado en los distintos casos de validacion experimental realizados. La
formulacion matematica hace servir inicamente informacion empirica basica, sin la necesidad de incorporar
coeficientes de ajuste obtenidos a partir de los mismos resultados experimentales. Para la resolucion del
flujo bifasico se han utilizado dos algoritmos diferentes de resolucion: el método tramo a tramo (Step by
Step) y el método de correccion de presiones del tipo SIMPLE (Semi-Implicit Method for Pressure-Linked
Equations). A pesar de que el método tramo a tramo es mucho mas rapido desde un punto de vista
computacional que el método de correcion de presiones, éste tltimo tiene un caracter mas general y puede
considerarse mas adecuado para el analisis de geometrias y fendmenologias complejas. Se han detallado los
criterios y casos empleados en la validacion del cddigo, asi como diferentes aspectos numéricos
relacionados con el algoritmo global de resolucion del fenomeno de flujo bifasico (método tramo a tramo y
método de correccion de presiones del tipo SIMPLE) como son densidad de malla, esquemas numéricos
para los términos convectivos (de primer orden o de orden superior), correlaciones empiricas y los

diferentes criterios de transicion.

e En base al modelo numérico del flujo bifasico, se ha desarrollado un método de analisis para el
comportamiento de dispositivos de expansion de tipo capilar por medio de un analisis unidimensional de las
ecuaciones gobernantes (continuidad, cantidad de movimiento y energia). Con este modelo se pueden
analizar tanto las situaciones de flujo critico (6 flujo estrangulado) o como de flujo no critico. Las diferentes
comparaciones entre resultados disponibles en la literatura y el modelo numérico desarrollado demuestran
el buen grado de ajuste de la simulaciéon y su capacidad de prediccion. Cabe resaltar ademas que para los
casos estudiados se han obtenido mejores resultados utilizando un modelo de flujo no homogéneo que el

tradicional modelo de flujo homogéneo.

e Se ha desarrollado a partir del modelo de flujo bifasico, un método numérico para el analisis del
comportamiento de condensadores y evaporadores de tipo tubular concéntrico (doble tubo) por medio de un

analisis transitorio unidimensional de las ecuaciones gobernantes de flujo (continuidad, cantidad de



movimiento y energia) en los fluidos y de la conduccion de calor en los tubos y el aislante. La simulacion se
ha implementado en base a un esquema numérico implicito para el flujo en los fluidos dentro del tubo y en
el anulo y se ha empleado un esquema niimerico implicito del tipo central difference en los solidos. Las
diferentes zonas que componen el equipo se resuelven iterativamente de una manera segregada. La
comparacion del modelo numérico con resultados experimentales ha dado buenos resultados, consolidando
atn mas la confianza en las subrutinas de cambio de fase desarrolladas. Ademas, se ha presentado un
estudio paramétrico para estos equipos, trabajando con diferentes fluidos refrigerantes, en condiciones de

estabilidad y transitorias y considerando aspectos tales como la inclinacion de la unidad.

Se ha estudiado evaporadores y condensadores de tipo compacto (tubos y aletas) en aplicacion al campo de
la refrigeracion y del aire acondicionado. De especial relevancia ha sido la capacidad de la simulacion
realizada de flujos bifasicos en el caso de geometrias complejas, i.e., situaciones en las que el flujo de
refrigerante se reparte en distintas ramas. La simulacion desarrollada del flujo bifasico se ha implementado
en un algoritmo numérico detallado de resolucion del flujo del aire exterior y de sélidos (tubos y aletas).
Asi de forma acoplada se resuelve el flujo en el interior de los conductos, el flujo de aire exterior y la
transferencia de calor por conduccion a través de los elementos solidos. El modelo numérico desarrollado se
ha validado con diferentes casos experimentales presentados en la literatura y ensayos facilitados por
empresas con las que colabora el Laboratorio. Se ha puesto de manifiesto con las simulaciones numéricas,
por ejemplo, la influencia del conexionado, separacion entre aletas, condiciones de entrada de ambos
fluidos (refrigerante y aire), etc. Se han estudiado también diversos aspectos numéricos tales como densidad

de malla, correlaciones empiricas utilizadas, forma de evaluacion del rendimiento de la aleta, etc.

Se ha implementado una simulacion numérica del comportamiento térmico y fluido-dinamico de unidades
de refrigeracion de vapor de una sola etapa. Las ecuaciones gobernantes del flujo se han integrado en estado
transitorio o permanente utilizando una formulacién implicita de volumenes de control. La simulacion
permite considerar el caso de fluido refrigerante puro y el de mezclas. Para el compresor la informacion
adicional necesaria (eficiencia volumétrica, pérdidas de calor y la potencia consumida) se ha obtenido a
partir de un modelo avanzado del calculo del compresor desarrollado por el Laboratorio. La simulacion
global resuelve de manera secuencial hasta alcanzar la convergencia los diferentes elementos del sistema
(compresor, condensador, dispositivo de expansion, evaporador, tubos de conexion y elementos auxiliares).
La contrastacion entre los resultados del modelo matematico desarrollado y los resultados experimentales

obtenidos en la unidad experimental disefiada ex profeso para este fin muestran una notable concordancia.

Se ha desarrollado la simulacién numérica de un sistema de refrigeracion con sobrealimentacion de liquido
trabajando con fluidos puros y en estado permanente. El algoritmo global se basa en la resolucion
secuencial de los diferentes elementos que integran el sistema (compresor, evaporador, condensador, ...).
Para cada elemento se ha aplicado un modelo simplificado basado en balances globales de masa, cantidad
de movimiento y energia. Para la caracterizacion del compresor y la bomba de recirculacion de liquido se
utilizan las curvas caracteristicas de estos equipos. En el caso de los intercambiadores los parametros

necesarios en el modelo simplificado se toman a partir de la simulacion con el modelo avanzado para



intercambiadores compactos. De esta manera se han obtenido el coeficiente global de transferencia de calor
(U) y el factor debido a la configuracion del flujo (F). Se ha estudiado y comparado el comportamiento de
dos refrigerantes, amoniaco y R134a, para el sistema especifico de la unidad experimental en construccion,
bajo diferentes condiciones de operacion, resultados que se pretende que en un futuro proximo se puedan

contrastar con los experimentales.

El plan de trabajo futuro se puede sintetizar en los siguientes puntos:

e  Mejoras en la formulacion matematica del flujo bifasico, como pueden ser: i) la implementacion de modelos
numeéricos de flujo separado, en los cuales se trata cada fase por separado con sus respectivas ecuaciones
gobernantes y se considera su interaccion entre la frontera de los mismos (interfase). Estos modelos
permiten un aporte de informaciéon empirica al modelo mas basico (eliminan la necesidad de correlaciones
empiricas como la fraccion volumétrica de vapor); ii) el desarrollo de modelos numéricos a nivel
multidimensional para determinados regimenes de evaporacion y condensacion en los que sea posible la
adecuada formulacion de las ecuaciones de conservacion, como por ejemplo en el régimen de tipo anular;

iii) la implementacion de nuevos criterios para la evaluacion del punto de dry-out en la evaporacion.

e Mejoras en la resolucion numérica del flujo bifasico, como pueden ser: i) la implementacion de algoritmos
acoplados para la resolucion de las ecuaciones gobernantes en los volimenes de control; ii) utilizacion de

nuevos rangos y criterios de convergencia; iii) la posibilidad de paralelizar el codigo; ...

e La introduccion de mejoras, tanto en la formulacion matematica como en la resolucion numérica del flujo
bifasico se veran reflejadas, de manera inmediata, en la resolucion desarrollada de los diversos elementos

de un sistema de refrigeracion (condensadores, evaporadores, tubos capilares, ...).

e Desarrollar nuevas técnicas de resolucion directa de todo el sistema de refrigeracion por compresion, tal y
como estd estructurado, teniendo en cuenta los elementos que se puedan ir afladiendo en los ciclos de
refrigeracién por compresion. Se pretende mejorar la convergencia en los regimenes tanto permanente
como transitorio actuando de forma global y directa, no secuencial, sobre todo el sistema de ecuaciones no
lineales, aplicando métodos como el Newton-Raphson. Especificamente la implementacion de simulacion
acoplada de todo el circuito frigorifico mediante métodos mas eficientes como el Newton-Raphson y/o

métodos generales dependiendo de la complejidad del sistema frigorifico a analizar.

e Finalizacion y puesta en marcha de la unidad experimental disefiada para sistemas de refrigeracion por
compresion con sobrealimentacion de liquido que constituird una herramienta muy valiosa tanto para la
validacion de los modelos numéricos desarrollados, como para futuras modelizaciones. También se podra
utilizar para la realizacion de estudios experimentales de la fenomenologia presente para distintas

condiciones de trabajo, equipos, fluidos refrigerantes, etc.



Desarrollo de una unidad experimental para el estudio de la fenomenologia presente en tubos con
microaletas interiores, tanto en condensacién como en evaporacion, con diferentes fluidos refrigerantes, con
el objeto de obtener correlaciones que se puedan aplicar al modelo numérico desarrollado en el caso
especifico de este tipo de tubos (cuya utilizacion se encuentra cada vez mas difundida en el terreno del aire

acondicionado y la refrigeracion).



ANEXO

SELECCION DE LAS CORRELACIONES EMPIRICAS
UTILIZADAS MAS RECUENTEMENTE EN ESTA TESIS







En este anexo, se detallan las correlaciones empiricas mas utilizadas en esta Tesis y las que a juicio del autor
han dado los mejores resultados en la simulacion numérica. Se detallan las correlaciones empiricas de la

siguiente manera:

e Correlaciones empiricas para flujo en una sola fase
Factor de friccion para flujo en una sola fase
Coeficiente de transferencia de calor para flujo en una sola fase
Factor de friccion para flujo en una sola fase en tuberias con superficies interiores aleteadas

Cocficiente de transferencia de calor, flujo en una sola fase en tubos con superficie interior aleteada

e Correlaciones empiricas para flujo bifasico
Factor de friccion para flujo bifasico
Coeficiente de transferencia de calor para flujo bifasico en condensacion
Coeficiente de transferencia de calor para flujo bifasico en evaporacion
Fraccion volumétrica de vapor
Factor de friccion para flujo bifasico en tuberias con superficies interiores aleteadas

Cocficiente de transferencia de calor para flujo bifasico en condensacion en tubos aleteados

e Otras correlaciones empiricas
Ebullicion subenfriada
Zona de dry-out (Evaporacion)
Contraccién brusca
Expansion brusca
Codos

Coeficiente de transferencia de calor para conveccion natural alrededor de cilindros



FACTOR DE FRICCION PARA FLUJO EN UNA SOLA FASE

1. Resumen
Correlacion para el calculo del factor de friccion en una sola fase obtenida por Churchill [1977].

2. Referencia

Churchill, S. W. (1977)
Frictional Equation Spans All Fluid Flow Regimes
Chemical Engineering 84, pp. 91-92.

3. Correlacion
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO EN
UNA SOLA FASE

1. Resumen

Correlacion para el célculo del coeficiente de transferencia de calor para una sola fase propuesta por Gnielinski
(1976)

2. Referencia

Gnielinski, V. (1976)
New Equations for Heat and Mass Transfer in Turbulent Pipe and Channel Flow
International Chemical Engineering, vol.16, pp.359-368.

3. Correlacion

Re > 2000 Nu = — L /ORe 1000) Pr ,donde f = (1.82 log | Re- 1.64)7 2
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Re<2000 Nu = 3.66
Nomenclatura
o coeficiente de transferencia de calor [W/m’K]
A conductividad térmica [W/m K]
p densidad [kg/m’]
1) viscosidad dinamica [Pa s]
Cp calor especifico a presion constante [J/kg K]
D didmetro [m]
G flujo por unidad de area (G=pv) [kg/m’s]
Nu ntmero de Nusselt (Nu = an/ x)

cph
P, namero de Prandtl | Pr = —

A
. GD
Re numero de Reynolds para liquido [Re = —j
n

v velocidad [m/s]

4. Aplicacion

Para tuberias lisas sin cambio de fase. Se ha probado con muchos resultados experimentales con error maximo
de un 20%, se recomienda para los siguientes casos, 0.6<Pr<2000 y 2000<Re<10°.



FACTOR DE FRICCION PARA FLUJO EN UNA SOLA FASE EN
TUBERIAS CON SUPERFICIES INTERIORES ALETEADAS

1. Resumen

Correlacion para el calculo del factor de friccion en una sola fase en tubos con superficie interior helicoidal
realzada (Helical-Enhanced Tubes [Indented, Ribbed, Fluted, Wire coil]) y comparacion con otras correlaciones.

2. Referencia

Ravigururajan, T. S. and Bergles, A. E. (1996)

Development and Verification of General Correlations for Pressure Drop and heat Transfer in Single-Phase
Turbulent Flow in Enhanced Tubes

Experimental Thermal and Fluid Science, vol. 13, no.1, pp.55-70

3. Correlacion
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Nomenclatura
B angulo de contacto del perfil (contact angle of profile) [grados]
o angulo helicoidal de la costilla (helix angle of the rib) [grados]
p densidad [kg/m®]
n viscosidad dinamica [Pa s]
G2 2
Ty esfuerzo cortante en la pared T o= fz_ [N/m<]
p
D diametro maximo (maximum inside or envelope diameter) [m]
e altura de rugosidad (roughness height) [m]
f factor de friccion
G flujo por unidad de area (G=pv) [kg/m’s]
n numero de esquinas puntiagudas de cara al flujo que caracterizan el perfil de la costilla (number of
sharp corners facing the flow that characterizes the rib profile)
p tamafio de las costillas (pitch of ribs) [m]
GD
Re numero de Reynolds para liquido | Re = —j
n
v velocidad [m/s]

4. Aplicacion

Esta correlacion presenta mejores resultados que las demas comparadas para los casos de tubos: Indented,
Ribbed, Fluted y Wire coil.



COEF DE TRANSFERENCIA DE CALOR, FLUJO EN UNA SOLA
FASE EN TUBOS CON SUPERFICIE INTERIOR ALETEADA

1. Resumen

Correlacion para el coeficiente de transferencia de calor en una sola fase en tubos con superficie interior
helicoidal realzada (Helical-Enhanced Tubes [Indented, Ribbed, Fluted, Wire coil]) y comparacién con otras
correlaciones.

2. Referencia

Ravigururajan, T. S. and Bergles, A. E. (1996)

Development and Verification of General Correlations for Pressure Drop and heat Transfer in Single-Phase
Turbulent Flow in Enhanced Tubes

Experimental Thermal and Fluid Science, vol. 13, no.1, pp.55-70

3. Correlacion
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Nomenclatura
o coeficiente de transferencia de calor [W/m’K]
A conductividad térmica [W/m K]
p densidad [kg/m’]
n viscosidad dinamica [Pa s]
o angulo helicoidal de la costilla (helix angle of the rib) [grados]

Ty esfuerzo cortante en la pared [N/m?]

Cp calor especifico a presion constante [J/kg K]

D didmetro maximo (maximum inside or envelope diameter) [m]
e altura de rugosidad (roughness height) [m]

f factor de friccion

G flujo por unidad de area (pv) [kg/m?s]

aD
Nu nimero de Nusselt (Nu = —j
A
p tamafio de las costillas (pitch of ribs) [m]
Cp u
P, numero de Prandtl | Pr = —
A
. GD
Re numero de Reynolds para liquido (Re = —j
n
v velocidad [m/s]

4. Aplicacion

Esta correlacion presenta mejores resultados que las demas comparadas para los casos de tubos: Indented,
Ribbed, Fluted y Wire coil.



FACTOR DE FRICCION PARA FLUJO BIFASICO

1. Resumen

Correlacion para el calculo del esfuerzo cortante en la pared y por consiguiente encontrar la pérdida de carga en
un fluido en dos fases obtenida por Friedel [1979].

2. Referencia
Friedel, F. (1979)
Improved Friction Pressure Drop Correlation for Horizontal and vertical Two-phase Pipe Flow

European Two-phase Flow Group Meeting, Ispra, Italy, Paper E2.

3. Correlacion
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Para este caso, fi, y fy, se calculan igual que para la correlacion de Churchill para una sola fase calculando el
Reynolds como Re=GD/p para cada una de las fases (liquido (lo) y gas (go)).

Nomenclatura
P densidad [kg/m’]
¢ factor para la caida de presion en flujo bifésico.
c tension superficial [N/m]
n viscosidad dinamica [Pa s]
( / GZJ >
Tw esfuerzo cortante en la pared | ¢ ==— | [N/m"]
w4 2p
D diametro [m]
f factor de friccion
g aceleracion de la gravedad [m/s’]
G flujo por unidad de 4rea (G=pv) [kg/m’s]
v velocidad [m/s]
Xg fraccion masica de vapor
Subindices
g vapor
1 liquido

4. Aplicacion

El libro recomienda utilizar esta correlacion para cuando el fluido p, /u,<1000.



FACTOR DE FRICCION PARA FLUJO BIFASICO

1. Resumen

Correlacion para el calculo del esfuerzo cortante en la pared y por consiguiente encontrar la pérdida de carga en
un fluido en dos fases obtenida por Lockhart y Martinelli [1949]. Es la correlacion mds utilizada hasta el
momento.

2. Referencia

Lockhart, R. W. and Martinelli, R. C. (1949)
Proposed Correlation of data for Isothermal Two-phase, Two-Component Flow in Pipes
Chemical Engineering Progress, 45 No.1, pp.39-48.

3. Correlacion
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El factor de friccion (f) tanto del liquido como del gas se calcula en base a la ecuacion de Churchill que es
funcién del Re y la rugosidad. Re = G(1-x )D/p y Re =Gx D/p .
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Donde C se determina a partir de lo siguiente:
Re>2000 y Re>2000 > C=20
Re<2000 y Re,>2000 > C=12
Re>2000 y Re,<2000 > C=10
Re<2000 y Re, <2000 > C=5

Nomenclatura
p densidad [kg/m®]
¢ factor para la caida de presion en flujo bifésico.
€ rugosidad absoluta [m]
n viscosidad dinamica [Pa s]
G2 )
Tw esfuerzo cortante en la pared (mw =f EJ [N/m“]
D didmetro [m]
f factor de friccion
G flujo por unidad de area (G=pv) [kg/m’s]
\% velocidad [m/s]
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fraccion masica de vapor



FACTOR DE FRICCION PARA FLUJO BIFASICO

Subindices
g vapor
1 liquido

4. Aplicacion

El libro recomienda utilizar esta correlacion para cuando el fluido p; /u>1000 y G<100 [kg/m’s].

5. Comentarios

Las correlaciones del tipo Martinelli son notablemente deficientes por la demostrable influencia del flujo masico
en el factor de friccion para flujo y pueden producir errores de mas de un 100%.



FACTOR DE FRICCION PARA FLUJO BIFASICO

1. Resumen

Correlacion para el calculo de la pérdida de carga en fluidos puros y mezclas. Es una correlacion simple y la
prediccion segun el articulo contra sus resultados experimentales con una desviacion media de un 8.4%.

2. Referencia

Jung, D. S. and Radermacher, R. (1989)
Prediction of Pressure Drop During Horizontal Annular Flow Boiling of Pure and Mixed Refrigerants
International Journal Heat Mass Transfer, vol. 32, No. 12, pp.2435-2446.

3. Correlacion

2 ! 1.323 0.477 —0.7232
by = . V; = 30.78x, (l—xg) P red
w’lo
donde, (TW)I() = flG2 2p)); £=0.046Re;,
Nomenclatura
p densidad [kg/m’]
[0} factor para la caida de presion en flujo bifésico.
2

Tw esfuerzo cortante en la pared (‘c =f j—] [N/m?]

w p
D diametro [m]
G flujo por unidad de area (G=pv) [kg/m’s]
p presion [Pa]
Pred presion reducida (Pre=p/Peritica)

GD
Rey, numero de Reynolds liquido (Re = —J

My
v velocidad [m/s]
Xg fraccion masica de vapor
Subindices
g vapor
1 liquido

4. Aplicacion

La correlacion se desarrollo con mas de 600 resultados experimentales para el R22, R114, R12 y R152a, y
mezclas de estos componentes. Los datos son para flujo anular y flujo de calor uniforma a 0.08<p,4<0.16,
flujo de calor de entre 10 y 45 kW/m* y 230<G<720.



COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN CONDENSACION

1. Resumen

El modelo desarrollado divide los regimenes de flujo en dos grandes grupos, el primero el dominado por las
fuerzas de gravedad y el segundo por los esfuerzos cortantes. En el dominado por la gravedad, la
transferencia de calor dominante fue la condensacion laminar de pelicula en la parte superior del tubo, este
régimen se caracteriza porque el coeficiente de transferencia de calor depende de la diferencia de
temperaturas entre el fluido y la pared, pero es practicamente independiente del flujo masico. En los
dominados por los esfuerzos cortantes la conveccion forzada fue el mecanismo principal de la transferencia
de calor, el coeficiente de transferencia de calor en estos casos fueron independientes de la diferencia de
temperaturas, pero muy dependientes del flujo masico y la fracciéon masica de vapor.

2. Referencia

Dobson, M. K. and Chato, J. C. (1998)
Condensation in Smooth Horizontal Tubes
Journal of Heat Transfer, vol.120, pp.193-213.

3. Correlacion

Se basa en la division del fendomeno de condensacion en dos regiones una de flujo anular y otra de flujo

ondulado, la correlacion para flujo anular es:

08 04 2.22
Nuanular = 0.023 Rel Prl |:1.0 + 0889
it

Para el caso de flujo ondulado

0.25
0.023Re ;1> | GaPr
Nu = +A=01 /)Nu g od
wavy L+ 1.11)(2.58 Ja[ force

Donde Re,,=GD/p,. De Jaster y Kosky (1976) se obtiene:

179/ _ arccos(ng - 1.0)
n b

La fraccion masica de vapor (g,) se recomienda ser calculada con la correlacion de Zivi. Los demas

parametros se calculan de la siguiente manera:
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)
114

0;(X;) = (1376 +
X

Si 0<Fr<0.7, ¢;=4.172+5.48Fr-1.564Fr y ¢,=1.773-0.169Fr, .
Y si Fr>0.7, ¢;=7.242 y c,=1.655.
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN CONDENSACION

El criterio para la eleccion de la ecuacion a utilizar es el siguiente:

e SiG>500 kg/m’s se utiliza la correlacion para flujo anular.
e SiG<500 kg/m’s:
e Si Fry,>20 se utiliza la correlacion para flujo ondulado.

e En caso contrario se utiliza la correlacion de flujo anular.

Fr,, es el nimero de Froude de la manera utilizada por Soliman:

1.5
159 1+ 1.09X2'039
Frg, = 0.025 Rel Rel <1250
Xy J6a
1.5
104] 1+ 1.09X2.039 1
Frg, = 126 Re; Re; > 1250
Xy J6a

Para condensacion de mezclas zeotropicas, se puede utilizar la correlacion de Dobson con estas simples

modificaciones y utilizando las propiedades de la mezcla:

0.3
G
Nu = — Nu
wavy, zeotropo 300 wavy

0.3
G
Nu =0.7| — Nu
anular, zeotropo 300 anular

Nomenclatura
a coeficiente de transferencia de calor [W/m’K]
A conductividad térmica [W/m K]
p densidad [kg/m®]
u viscosidad dinamica [Pa s]
€y fraccion volumétrica de vapor
Cp calor especifico a presion constante [J/kg K]
D diametro [m]
2

(G pl)

Fr namero de Froude para liquido Fr[ =
g
G flujo por unidad de area (G=pv) [kg/m’s]
g gravedad [m/s’]
pl(p ;TP )D3g
Ga numero de Galileo | Ga = 2g
Hr
hg, calor latente de cambio de fase [J/kg]
c 1T ™ T)
Ja numero de Jakob para liquido Ja, = %
VS

Nu niimero de Nusselt (Nu = 0‘% )

11



COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN CONDENSACION

, L Cpiti
Py namero de Prandtl para liquido Prl =
A
G(l-x g YD
Re, numero de Reynolds para liquido | Re = ———
! uy
T temperatura [K]
\% velocidad [m/s]
Xg fraccion masica de vapor
0.9 0.5 0.1
1-x p n
Xt parametro de Martinelli | X = g £ L
u x P n
g l g
Subindices
g gas
1 liquido
sat saturacion
w pared

4. Aplicacion

Se comparo con sus resultados experimentales hechos en tubos horizontales lisos, con diametro entre 3.14 y
7.04 mm. Los refrigerantes utilizados fueron R12, R22, R134a y unas mezclas casi azeotropica de R32/R125
(50%/50% y 60%/40%). Para 10<Fr,,<20 es una zona no muy clara de que tipo de estructura de flujo se
presenta y se escogié la de flujo ondulado (wavy) porque era la que daba menos error respecto a los
resultados experimentales. También se ha comparado con diferentes valores obtenidos experimentalmente
por otros autores y da muy buenos resultados.
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN CONDENSACION

1. Resumen

Presenta los resultados de la transferencia de calor en condensacion y conveccion forzada para tubos
horizontales y flujo ondulado, semi-anular y anular. Modifican las correlaciones de Akers-Rosson para
adaptarla a este tipo de flujos de manera mas precisa.

2. Referencia

Tandon, T. N., Varma, H. K. and Gupta, C. P. (1995).

Heat Transfer During Forced Convection Condensation Inside Horizontal Tube
Int. Journal of Refrigeration, vol.18, No. 3, pp 210-214.

Tandon, T. N., Varma, H. K. and Gupta, C. P. (1986).

Heat Transfer During Forced Convection Condensation Inside Horizontal Tube
Int. Journal of Refrigeration, vol.9, pp 134-136.

3. Correlacion
1/6

h
[ YT TS TAL] p— — e’ ; si Re,>3x10" (flujo anular y semianular)
! Cpl (Tsat N Tw) Y
1/6
1/3 hfg 1/8 . 4 .
Nu = 23.1Pr S E— Re ' ; si Re,<3x10" (flujo ondulado)
! pl (Tsat - Tw) Y

Para mezclas utilizan la siguiente correlacion:

0.146
0.365 1/2
1/3 hf Gx D( p
Nu = 2.82Pr — 5 £ | L
! C (T -T) N p
pl sat w ! g

Nomenclatura
o coeficiente de transferencia de calor [W/m’K]
A conductividad térmica [W/m K]
p densidad [kg/m’]
n viscosidad dinamica [Pa s]
Cp calor especifico a presion constante [J/kg K]
D diametro [m]
G flujo de velocidad (G=pv) [kg/m’s]
hg, calor latente de cambio de fase [J/kg]
Nu numero de Nusselt (Nu - an/ x)
, . CpIti
Py numero de Prandtl para liquido Prl =
A
/
Gx g D
Re, numero de Reynolds para vapor | Re =
L “’g
T temperatura [K]
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN CONDENSACION

v velocidad [m/s]

Xg fraccion mésica de vapor
Subindices

g gas

1 liquido

sat saturacion

w pared

4. Aplicacion

Presenta los resultados de la transferencia de calor en condensacion y conveccion forzada para tubos
horizontales y flujo ondulado, semi-anular y anular. Las condiciones del experimento fueron para R12 y R22.
20<T condensacion<40, 175<G<560, 0.1<x,<0.99.

La correlacion de mezclas fue realizada para mezclas de R12 y R22. Estas mezclas dan coeficientes de
transferencia de calor mas grandes que para el R12, pero menores que para el R22 en estado puro.

14



COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN CONDENSACION

1. Resumen

Esta correlaciéon es un conjunto de diferentes articulos que se tomo en un principio para poder tomar en
cuenta tanto la zona de flujo estratificado como la de flujo anular.

2. Referencia

Jaster, H. and Kosky, P. G. (1975)
Condensation Heat Transfer in a Mixed Flow Regime

Int. Journal of Heat and Mass Transfer, vol.19, pp. 95-99.

Boyko, L. D. and Kruzhilin, G. N. (1967)

Heat Transfer and Hydraulic Resistance during Condensation of Steam in a Horizontal Tube and in a
Bundle of Tubes

Int. Journal of Heat and Mass Transfer, vol.10, pp. 361-373.

Wallis, G. B. (1961)
Flooding Velocities for Air and Water in Vertical Tubes
UKAEA Report. AEEW-R123

3. Correlacion

Mientras que se utiliza el criterio de Wallis para determinar que tipo de flujo esta presente,
PoVe
jo____"g8
\Pg(P; —pPg)eD
e SiI'<0.5 o=04. (flujo estratificado)
e SiI'215 o=04. (flujoanular)

o §i0.5<I<15 0= (OClay-0is)(J-0.5)+ 0. (flujo mixto)

Jaster y Kosky proponen la siguiente formula para flujo estratificado,

3 3 1/4
k[P[(P[ - Pg)ghfg?'g

ag =0.725
Ky (Tsqr = T),)D

Boyko y Kruzhlin dan la siguiente correlacion para flujo anular,

P
Ogy =g 1+xg(/ 1)
Pg

15



COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN CONDENSACION

El calculo de oy se realiza con la correlacion de Hausen.

f( )
—\Re -1000 |Pr
! ! [x

a = 8 —l] ; donde f=[1.82log;o(Rey)-1.64]7
' D
1+ 12.7\/7(Pr2 /3_ 1]
8 /
Nomenclatura
o coeficiente de transferencia de calor [W/m?K]
A conductividad térmica [W/m K]
1) viscosidad dinamica [Pa s]
€ fraccion volumétrica de vapor
Cp calor especifico a presion constante [J/kg K]
D diametro [m]
g aceleracion de la gravedad [m/s’]
G flujo de velocidad (G=pv) [kg/m’s]
hg, calor latente de cambio de fase [J/kg]
. Cplti
Py numero de Prandtl para liquido Prl =
M
GD
Re numero de Reynolds para vapor (Rel = —j
Hy
T temperatura [K]
v velocidad [m/s]
Xg fraccion mésica de vapor
Subindices
g vapor
1 liquido
sat saturacion
w pared

4. Aplicacion

Los indicados para cada una de las correlaciones anteriores.
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN EVAPORACION

1. Resumen

Un nuevo modelo de transferencia de calor para el interior de tubos planos horizontales es propuesto que
incorpora los efectos locales del patron de flujo bifasico, el flujo estratificado y el dryout parcial en flujo
anular. El nuevo modelo predice con exactitud un largo niimero de ensayos nuevos realizados y es
particularmente mejor que los métodos existentes para calidades superiores al 85% y para los flujos
estratificados.

2. Referencia

Kattan, N., Thome, J. R. and Favrat, D. (1998)
Flow Boiling in Horizontal Tubes: Partl-Development of a Diabatic Two-Phase flow Pattern Map
Journal of Heat Transfer, vol.120, Feb. 1998, pp 140-147.

y

Flow Boiling in Horizontal Tubes: Part 3-Development of a New Heat Transfer Model Based on Flow
Pattern

Journal of Heat Transfer, vol.120, Feb 1998, pp 156-165.

3. Correlacion

Para todas estas correlaciones se necesita saber antes el mapa de la estructura de flujo. Sacado del articulo de
los mismos autores: “Flow Boiling in Horizontal Tubes: Partl- Development of a Diabatic Two-Phase flow

Pattern Map”, Journal of Heat Transfer, vol.120, Feb. 1998, pp 140-147.

Mapa de la estructura de flujo

E

g

£

Mass velocity (kgfs.m?)
E &

g
on o L3 a3 o4 s on or 0E ae Y]
Vapor quality

Donde (S) es el flujo estratificado, (SW) ﬂujb estratificado-ondulado, (I) flujo intermitente, (A) flujo anular y
(MF) flujo neblina.

0.5

3
164° gDp p 2 F(q) F (q)
L 1
G = vd L v T |la-x)! (—Ejz + 150

wavy | x2n20-@n - 1203 | 2542 g
g Ld Ld
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN EVAPORACION

2 0.5 /4
F(q)=646(g/lq ) +648(q/q ) F (q)=188(q/q )+1.023 g =0.131p "h [g(p —-p )0]1
1 crit crit 2 crit crit v fg L v
0.5
76804% gDp p -
r ..
G _d—vd__Lv| T X¢<(xg que da el minimo valor a Gys;)
mist 2n2 We I
g Ph
Ginis=Gmin Xg>(Xe que da el minimo valor a Gyis;)
1/3
(226324 A2 p (p —p Iu geoso
G _ Ld vd v L v L
strat 2 (1-x )n3
g g
1/1.75
2564 4> D1'25p (p —p )gcoso
G _ vd Ld L L v
bubbly 0.3164(1 — x )1 x2p n0-23
g id L
donde,
-2
T Fr G
&y, = | 11138+ 21og10 —| =—
1.5ALd We); gD P

-1
—~1/1.75 —1/7
1/0875| P, M
SR L A
p i
L Y

se necesitan definir los siguientes 6 parametros adimensionales (ver figura):

hi=h/D ; PL&=P./D ; P,=P,/D ; P\i=P/D ; A1 :=A;/D* A,~A./D".

para hy 4<0.5,

P :(8h0'5—2(h (- h ))°~5]/3 P =n-P A =(/4) -4
Ld Ld Ld Ld vd Ld vd Ld

B 0.5 0.5) /
ALdf(IZ(hLd(lthd)) +8h, 5 /15

para h; 0.5,

18



COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN EVAPORACION

P :[8(17}1 303 2 (- ))0-5)/3 P =n-P A4 =(m/4)-4
vd Ld Ld Ld Ld vd Ld vd

0.5 0.5
4, =(12(hLd(1—hLd)) +8(1—hLd) j(l—hLd)/IS

para 0<h; 4<1

0.5
Fa = 2hyp (1 =hip)

un método iterativo es necesario para el calculo de hy4,

1/4 P 1/4 3
2 Pa + Ba n Pa t B Ba 1 n 64474
X} = 5 n - — L
n 644, Aya Arg ) T \Pra T Prg
donde,
0.5
22
2 §,G xg 03164
= , Sy = 025
2Dgp, (p — py)sing GxgD
Hy

una vez obtenido el mapa de flujo, se procede a la obtencion del coeficiente de transferencia de calor. Dado
la G que se tenga se puede saber en que region se encuentra uno y calcular el coeficiente de transferencia de
calor para cada caso como se detalla a continuacion.

FLUJO ESTRATIFICADO Y ONDULADO (STRATIFIED WAVY FLOW (SW)).

0, o, +(2r -0

dry Jo

dyy wet

Iy
P 2n

Al - Sg )= 0'5R2 [(2" O strar ) - sin(Z‘rr O strar )]

De esta ecuacion se despeja el angulo de flujo estratificado O, en radianes. g, es la fraccion volumétrica de
vapor propuesta por Rouhani-Axelsson.

-1

0.25
X X 1-x 1.18(1 — x )[gc (p —pv)]
Fg = - [1+0.12(1—xg) N S—A ) £ LO.SL
Py Py  Pp Gp,
. . (G hign =9
dry = Ystrat
(Ghigh - Glow)

donde Ghigh:Gwavya Glow:Gslrat~

_( 3 3 )1/3
Fwer = \Fpp thep

0.12 0.55 —0.5 0.6
o,y = F55p . (— logy P d)> M q 7 F=1 para componentes puros.
re re
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN EVAPORACION

0.69 04
o, = 0.0133 g P —L
(I-¢ Hu A S
g / /
0.8 0.4
Gx D [T) A
a, =0.023 £ P8 —L
€ U, A D
g g 4
nD(l - ]
g
6 =—
2(2n _edry)

FLUJO ESTRATIFICADO (STRATIFIED FLOW (8S)). el mismo procedimiento que el desarrollado
anteriormente es aplicado, excepto que Ogry = Ogyra-

FLUJO ANULAR E INTERMITENTE (ANNULAR AND INTERMITTEN FLOW (I) (A)). Se realiza
el mismo procedimiento, excepto que O4y = 0.0 y el espesor del film liquido 6 se asume que es
uniformemente distribuido. El Re; en la ecuacion de o, se calcula como Re=G(1-x,)D/p,.

FLUJO ANULAR CON DRYOUT PARCIAL PARA ELEVADAS CALIDADES DE VAPOR
(ANNULAR FLOW WITH PARTIAL DRYOUT AT HIGH VAPOR QUALITY). Para calidades

mayores Xgmax (€sta X, €s el valor en la interseccion de la curva de Guigt y Gwavy)-

(xg —x )
g gmax
edry =(2n_emax) +0 pax
A= X gmar)
gmax
0 _o (G pismin = 9)
max ~ “ strat
(Gmismin = Cytrar)

CORRECCION PARA MEZCLAS. E1 F en o, se cambia por:

-1
_(]/(0.0003h},:g ) ﬂ

%idealnb
4 —laealnd

F=]10 (Tdewaub)*(le

q

Oligealnb S€ calcula como el o, considerando F=1.

Nomenclatura

coeficiente de transferencia de calor [W/m’K]
conductividad térmica [W/m K]

densidad [kg/m®]

espesor del film de liquido[m]

inclinacion del tubo respecto a la horizontal [grados]
tension Superficial [N/m]

viscosidad dinamica [Pa s]

fraccion masica de vapor.

T Q6 90 >Q

m
0

20



COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
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A area transversal [m’]
cp calor especifico a presion constante [J/kg K]
D diametro [m]
., 2
g aceleracion de la gravedad [m/s”]
G flujo de velocidad (G=pv) [kg/m’s]
hg, calor latente de cambio de fase [J/kg]
M peso molecular [kg/kgmol]
p presion [Pa]
Pred presion I‘edlleida (Prea=P/Peritica)
q calor [W/m~]
R radio del tubo [m]
T temperatura [K]
v velocidad [m/s]
Xg fraccién masica de vapor
0.875 0.5 0.125
. . B xg pv uL
Xt parametro de Martinelli X, = — -
X
g pL Hv
Subindices
bub burbuja
cb ebullicién convectiva
dew rocio
L liquido
nb ebullicion nucleada
v gas
4. Aplicacion
Garralabicna | Dayvieion Ralrlgerania
W H134m e * GEEE [EEE]
] [iES ECE 1
138 ] 173 6.3
o 353 . | R g o
B AT 7 FER] 4.4
s | JRE T are ELE]
-7 ] ST -5
FEE EHE 2.1 274
IR Hiran T T - T a7
ANprge FE 1.1 w4 | 43
GwWae Ttk B K] R FEE
5 wizan [ e EEE TET
args 115 T e wa | on
Gwor | Fundend el P | A LY P | S S 5.1
Fesan _ 1A [ T Y T
A 5 149 e R E
Fresant Stiretarnd 7.1 200 50 8.5
[ nia CREA 178 15,8
Az A4 .3 1.8 L]
Dals palris 430 1341 al [
Tym PEF B kA 444 [E-F] a0y
'lu" |bar] 7A,. 43 L&F £18 112
J pm'l| ;I.'ilj &1.3% 1,58 3, T8 AhCT 1. 35 arag
Pi i 0063, 0,102 fea ning G.oa1 pige_ois | adpnogeee |
A {akain) 18702 1002 81 14.5 B2 TAF TEG A
Fry -l 1 RELI ] .04 .85 EAT RE N 310714
G hgllemy [T 165 A 0. 200 o0 [T on.ae |
x vl - 4,50 [ERRTE) i ar T_o8 9.1 T =
m‘ﬂ'.lﬂ ] i L] Gda_. a0 a0 Eﬁ.ﬂ AT F R KB\!...IHﬁ J.4d._ 0057 s
H {kgikmuo (RS 127 02 111.63 152,50 [N T
ey [ B3 BEAR TR 10HIE | FE214ma7 BET._TEdd UTOG.AGETE | 180, TERES
IM- [} =2k IEJI\H FIAFED | D21VFITENCE| BEEIT 220700 | ARG, IBETHE| e0san . TR0 | 41760, 274G 2
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN EVAPORACION

1. Resumen

El autor ha desarrollado de manera bastante precisa ecuaciones para representar las correlaciones tipo
mapa (CHART) que presentd anteriormente.

2. Referencia

Shah, M M. (1982)
Chart Correlation for Saturated Boiling Heat Transfer: Equations and Further Study
ASHRAE TRANSACTIONS, Vol. 88, 1982, pp 185-196.

3. Correlacion

Shah desarrolla 3 correlaciones una para el valor en zona de ebullicion nucleada (y,;,), otra para la zona
de ebullicion convectiva (W) y otra para la zona de supresion de burbujas (y,s). Tomando como el
valor del coeficiente de transferencia de calor, el valor maximo entre todas multiplicado por el oy

(0=Wmax0; ). Donde:

Para N>1.0
v - 230807 Bo>0.3X10"
n
0.5 4
Vo= 1.0 + 46Bo B0<0.3X10
n
0.8
=18/N
v ch
~ 0.1
v, - FBo3 2T 0.1<N<1.0
S
- 0.15
v, = FBo 2 2T N<0.1
A

Si Bo>11x10™, F=14.7, en caso contrario F=15.43.
Si Fr; > 0.04, N=Co, en caso contrario N=0.38Fr;*>Co.

ay se calcula de acuerdo con la ecuacion de Dittus Boelter (Nu=0.023Re,"*Pr"*).

Nomenclatura

o coeficiente de transferencia de calor [W/m°K]
A conductividad térmica [W/m K]

p densidad [kg/m®]

n viscosidad dinamica [Pa s]
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BIFASICO EN EVAPORACION

Bo numero de ebullicion (boiling) | Bo = 1
Gh £
/4
0.8 0.5
I-xg Pg
Co nimero convectivo | Co = —
Xg p[
Cp calor especifico a presion constante [J/kg K]
D diametro [m]
2
(G le
Fr, numero de Froude para liquido Fr, = .
g
G flujo por unidad de area (G=pv) [kg/m’s]
g gravedad [m/s’]
hg, calor latente de cambio de fase [J/kg]
Nu numero de Nusselt (Nu - an/ k)
Pred presion reducida
, Lo Cpl*i
Py nimero de Prandtl para liquido [Prl = J
M
q calor por unidad de area [W/m?]
G(1-x,)D
Re nimero de Reynolds para liquido Rel =
Hi
v velocidad [m/s]
Xg fraccién masica de vapor
Subindices
g gas
1 liquido

4. Aplicacion

Para tubos horizontales y verticales y flujo en anulos, se ha comparado con 3000 puntos experimentales de
12 fluidos (R11, R12, R22, R502, Agua, ...). pe¢<0.89, Diametro<41mm. Y en anulos con claro de entre 1.1
y 6.2 mm. Esta correlacion normalmente no se utiliza o no se recomienda utilizar en la region de post-dryout.

NH3 (AMONIACO)

Da una exactitud de £6% para la mayoria de regiones excepto los siguientes 2 casos:
e Cuando Co=0.004 y Bo=50x10", la ecuacion sobrepredice el resultado en un 11%, esta regién
cae en postdryout.
e  Para tubos horizontales con F;<0.04 y Bo<1x10™. La correlacion predice por debajo el
coeficiente de transferencia de calor con un valor maximo del 20% para Co entre 0.3 y 1.0.
Este modelo es mas adecuado para las regiones de flujo de calor en region subcritica. Para tubos horizontales
con F;<0.04, esta ecuacion solo puede ser usada si Bo>1x10". Para todo tipo de tubos verticales y
horizontales con F,;>0.04 estas correlaciones se pueden utilizar para cualquier valor de Bo.
Estas correlaciones son aplicables solo para flujo turbulento completamente desarrollado, tuberias lisas y
refrigerante sin aceite
Para evaporacion de pelicula y flujo estratificado y bajas fracciones masicas de vapor, el modelo no da
valores adecuados.
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO

BIFASICO EN EVAPORACION

1. Resumen

Este modelo se basa en el modelo utilizado de contribucion debido a los mecanismos de ebullicion
nucleada y convectiva originalmente propuesto por Bergles y Rohsenow (1964). Esta correlacion se
utiliza solo para fluidos puros.

2. Referencia

Kandlikar, S. G. (1990)

A General Correlation for Predicting the Two-Phase Flow Boiling Heat Transfer Coefficient Inside
Horizontal and Vertical Tubes

Transactions of the ASME, Journal of Heat Transfer, vol.112, pp 219-228.

3. Correlacion

Kandlikar desarrolla 2 correlaciones una para la zona de ebullicion nucleada (o) y otra para la
zona de ebullicion convectiva (o), tomando como el valor del coeficiente de transferencia de calor,
el valor maximo entre ambas, haciéndolo de manera iterativa hasta llegar a una precision deseada ya

que el nimero de ebulliciéon Bo es funcidon de la misma a.

-02 0.8 5 0. 0.8
o = 0.6683Co (1-x ) o (25Fr )c + 1058Bo 7(1 -x ) F a
nb g lo lo g fl o

acb =1136Co 09 (1- xg)o'gotlo (25Fr10 )C5 + 667.2B00'7 1- xg)o'8 Fﬂalo

Si Co<0.65 se puede considerar que estamos en la region de ebullicidn convectiva y en caso
contrario en la de ebullicion nucleada. Y el coeficiente de transferencia de calor oy, se calcula a
partir de la correlacion de Dittus-Boelter para el Nusselt ( Nu=0.023Re,"*Pr,"* ) considerando para el
calculo del Re como si todo el flujo fuera liquido. c5 es igual con cero si el tubo es vertical o si el

tubo es horizontal con Fr;>0.04. En caso contrario su valor es 0.3 y Fy es el parametro de Kandlikar.

FLUIDO Fa
AGUA 1.0
R11 1.3
R12 1.5
R13B1 1.31
R22 2.2
R113 1.3
R114 1.24
R13a 1.63
R15a 1.1

Si el tubo es de acero inoxidable Fy es igual a 1 para todos los fluidos.
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Nomenclatura
a coeficiente de transferencia de calor [W/m’K]
A conductividad térmica [W/m K]
p densidad [kg/m®]
u viscosidad dinamica [Pa s]
Bo ntmero de ebullicion (boiling) | Bo = ——
Gh /i
4
0.8 0.5
1-x p
Co nimero convectivo | Co = £ £
xg pl
Cp calor especifico a presion constante [J/kg K]
D diametro [m]
2
(G pl]
Fr namero de Froude para liquido Fr, = I
g
g aceleracion de la gravedad [m/s*]
G flujo por unidad de area (pv) [kg/m’s]
hg, calor latente de cambio de fase [J/kg]
Nu numero de Nusselt (Nu - an/ x)
. Cpltl
Py numero de Prandtl para liquido Prl =
A
!
q calor [W/m?]
) GD
Re nimero de Reynolds para liquido Rel =—
My
v velocidad [m/s]
Xg fraccion masica de vapor
Subindices
g gas
1 liquido

4. Aplicacion

Table 5. Comparison of Correlations with Data

Fluid Hean Deviations

Present Shah Gungor Gungor  Chen Bjorge,

wark {1582) and and (1966) Hall and
Vinterton Vinterten Rohzenow
(1987) (1986} (1982}
Water 15.9 17.9 18.5 0.7 29.6 5.8
Refrigerants
E-11 16.9 17.6 .7 25.8 424 30.5
R-12 23.3 35.8 27.2 30.7 4.0 64,0
R-1381 15.4 19.7 20.6 16.5 59.2 9.6
R-22 16.1 39.1 34.2 39.9 £4.3 63.12
R-113 0.6 23.7 24.9 22.0 5.2 26.1
R-114 2.8 25.7 22.4 22.8 35.1 36.1
R-1532a  16.3 HE 18.1 3.8 60.2 B3.1
All 18.8 15.8 24.0 25.9 48.6 S54.7
Refri-
gerants
Hitrogen 19.3 57.3 45.8 = * &
Hean 15.7 469 43.5 * * =
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN EVAPORACION
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN EVAPORACION

1. Resumen

Una mejora a la correlacion general para ebullicion en el interior de tubos y en anulos, tanto para orientacion
horizontal como vertical, se ha desarrollado en base a una gran cantidad de bancos de datos. Comparada con
correlaciones existentes, el nimero de ecuaciones requeridas en este caso para calcular el coeficiente de
transferencia de calor es menos de la mitad.

2. Referencia

Gungor, K. E. and Winterton, R. H. S. (1987)

Simplified General Correlation for Saturated Flow Boiling and Comparisons of Correlations with Data
Chem Eng Res Des, Vol.65, March 1987, pp. 148-156.

3. Correlacion

0.75 0.41

a, = | 1+3000800-86

i +1.12) ——

1-x

(IIE

=

donde:
a=0.023Re,"*Pr,"*(\/D) (Dittus-Boelter).
Si Fr>0.05: E»=1.0

o . (0.1-2F7)
En caso contrario y si el tubo es horizontal: £, = Fy
Nomenclatura
a coeficiente de transferencia de calor [W/m°K]
A conductividad térmica [W/m K]
P densidad [kg/m’]
n viscosidad dinamica [Pa s]
Bo numero de ebullicion (boiling) | Bo = 4
Gh
f2
Cp calor especifico a presion constante [J/kg K]
D diametro [m]
2
(G p/j
Fr numero de Froude para liquido Fr, = e
g
G flujo por unidad de area (G=pv) [kg/m’s]
g gravedad [m/s’]
hg, calor latente de cambio de fase [J/kg]
, L. Cpiti
Py numero de Prandtl para liquido (Prl = ]
M
q calor [W/m?]
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN EVAPORACION

G(1-xg)D

Re, numero de Reynolds para liquido Rel =
My

v velocidad [m/s]

Xg fraccién masica de vapor

Subindices

g gas

1 liquido

4. Aplicacion
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FRACCION VOLUMETRICA DE VAPOR

1. Resumen

La correlacion desarrollada por Premoli [1971] es de interés porque fue optimizada minimizando los errores
de prediccion de densidad de liquido. Debido a que las diferencias de densidad estan directamente
relacionadas con las predicciones de la masa del refrigerante, la aproximacion puede ser conveniente para
destinarse a aplicaciones.

2. Referencia

Esta ecuacion esta citada por:

Rice, C. K. (1987)

The Effect of Void Fraction Correlation and Heat Flux Assumption on Refrigerant Charge Inventory
Predictions

ASHRAE Transactions, vol.93, pp.341-367.

3. Correlacion

donde,
S=1+F1 — yF2
1+ yF2
-0.19 0.22 -0.51 —0.08 € ghomo,
F1=1578Re (p /p ) F2 =0.0273We; Re (p /p ) y=M
i / g ! / ) g
1- € ghomog
1
€ ghomog = | o
- X
1+ 4 -£
Xg P[
Nomenclatura
p densidad [kg/m®]
c tension superficial [N/m]

u viscosidad dinamica [Pa s]

€y fraccion volumétrica de vapor

D diametro [m]

g aceleracion de la gravedad [m/s*]

G flujo por unidad de 4rea (G=pv) [kg/m’s]

GD
Re nimero de Reynolds para liquido (Re[ = —j

My
v velocidad [m/s]

) 6’p
We, numero de Weber liquido | we = ——
I op,

Xg fraccion mdsica de vapor
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FRACCION VOLUMETRICA DE VAPOR

Subindices

g gas

homog  homogéneo
1 liquido

4. Aplicacion

Fue desarrollada para una larga variedad de condiciones de mezclas bifésicas en canales verticales.
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FRACCION VOLUMETRICA DE VAPOR

1. Resumen

Correlacion empirica de Rouhani-Axelsson [1970] y que se utiliza en la correlacion de
Kattan para el coeficiente de transferencia de calor en evaporacion.

2. Referencia

Esta ecuacion esta citada por:

Kattan, N., Thome, J. R. and Favrat, D. (1998)

Flow Boiling in Horizontal Tubes: Partl-Development of a Diabatic Two-Phase flow Pattern Map
Journal of Heat Transfer, vol.120, Feb. 1998, pp 140-147.

3. Correlacion

. ]0.25 -1
Xg Xg lfxg 1.1 (lfxg)gcl(plfpg)
g =— 1+012(1-x,)] —+ +
g g G 0.5
Pg Pg Py Py

Nomenclatura

p densidad [kg/m’]

c tension superficial [N/m]

€g fraccion volumétrica de vapor

g aceleracion de la gravedad [m/s’]
G flujo de velocidad (pv) [kg/m’s]
v velocidad [m/s]

Xg fraccion masica de vapor
Subindices

g gas

1 liquido
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FRACCION VOLUMETRICA DE VAPOR

1. Resumen

La correlacion de Smith [1969] fue desarrollada en base a velocidades iguales de una mezcla homogénea en
el centro y fase liquida en el anulo.

2. Referencia

Esta ecuacion esta citada por:
Rice, C. K. (1987)

The Effect of Void Fraction Correlation and Heat Flux Assumption on Refrigerant Charge Inventory

Predictions
ASHRAE Transactions, vol.93, pp.341-367.

3. Correlacion

g 1 1/2
P -,
L 004 —2
1-x p p X
1+ E 02 0.04+(-004) = g
x p 1-x
4 !
8 1+0.04 —=
X
g
Nomenclatura
p densidad [kg/m®]
= fraccion volumétrica de vapor
Xg fraccion masica de vapor
Subindices
g gas
1 liquido
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FRACCION VOLUMETRICA DE VAPOR

1. Resumen

Esta correlacion, es una mejora para el flujo anular sobre la correlacion de Zivi, incluyendo los efectos de
friccion en la pared. El resultado predice la fraccion volumétrica de vapor con valores cercanos a la
correlacion de Smith y da buenos resultados al compararlo con datos experimentales.

2. Referencia

Tandon, T. N., Varma, H. K. and Gupta, C. P. (1985)
A Void Fraction Model for Annular Two-phase Flow
International Journal of Heat and Mass, vol.28, No. 1, pp.191-198.

3. Correlacion

-0.315 —0.63 2
Eg =10 -1928Re; /F(Xtt)+0'9293Rel I F(Xy) 50 < Re; <1125
—0.088 -0.176 2
6g =1.0-038Re; /F(X;)+0.0361Re; "/ F(X;) Re; > 1125
0.476
donde, F(X,)=015(1/X, +285/X, 7,
Nomenclatura
p densidad [kg/m’]
n viscosidad dinamica [Pa s]
€ fraccion volumétrica de vapor
D diametro [m]
G flujo por unidad de 4rea (G=pv) [kg/m’s]
i L. GD
Re numero de Reynolds para liquido | Re = —
/ iy
v velocidad [m/s]
Xg fraccion masica de vapor
0.9 0.5 0.1
1-x p N

Xt parametro de Martinelli | X = £ £ —L

u x p i

g ! g

Subindices
g gas
1 liquido
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FACTOR DE FRICCION PARA FLUJO BIFASICO EN TUBERIAS
CON SUPERFICIES INTERIORES ALETEADAS

1. Resumen

Correlacion para el calculo del factor de friccion en tubos con superficie interior aleteada (especificamente
para tubos del tipo microfin y cross grooved) desarrollada por Cavallini et al. Se basa en la modificacion de
la correlacion de Friedel para tubo liso. Utiliza una rugosidad relativa calculada especificamente para el caso
de tubos aleteados.

2. Referencia
Cavallini, A., Del Col, D., Doretti, L., Longo, G. A. and Rossetto, L. (2000)

Heat Transfer and pressure Drop during Condensation of Refrigerants inside Horizontal Enhanced Tubes
International Journal of Refrigeration, vol. 23, pp.4-25

3. Correlacion

T
3.03FH
¢2 = W = F +
oG ) 17,0045, 0,035
091 0.19 0.7

2 2P P e e
donde, E=(-x )" +x : F=x0781_x 0224 p4_|—+ —= 1-—

g gp_f g g P n u
g lo g / /
Fr=G lgDp’) We=G2DAp o) p_=pp fx p +(-x )p )

7 = e = c = X - x
& H H H I'g g1 g g

/= 025(1.74 “210g;0 (2(e /D))j
oas(s/)

s
D 0.1+cosP

Nomenclatura
B angulo de hélice [rad]
p densidad [kg/m®]
¢ factor para la caida de presion en flujo bifésico.
c tension superficial [N/m]
n viscosidad dinamica [Pa s]
(o4
Ty esfuerzo cortante en lapared | ¢ =—— | [N/m7]
w4 2p
D diametro interior minimo [m]
g aceleracion de la gravedad [m/s*]
G flujo por unidad de area (G=pv) [kg/m’s]
h altura de la aleta [m]
v velocidad [m/s]
Xg fraccion mésica de vapor
Subindices
g vapor
1 liquido
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FACTOR DE FRICCION PARA FLUJO BIFASICO EN TUBERIAS
CON SUPERFICIES INTERIORES ALETEADAS

4. Aplicacion

Esta correlacion se puede utilizar a tubos tanto tipo microfin como cross-grooved, se ha comparado con
resultados experimentales en condensacion para el R12, R22, R32, R502, R134a, asi como para mezclas
zeotropicas R407A, R407C, R404A, R410A. La desviacion media encontrada con respecto a los resultados
experimentales es de un 20%.
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN CONDENSACION EN TUBOS ALETEADOS

1. Resumen

Correlacion para el calculo del coeficiente de transferencia de calor para flujo bifasico en condensacion para
tubos aleteados interiormente (tipo micro-fin) segin la correlacion de Yu y Koyama [1998]. Divide el
nimero de Nusselt en su término debido a las fuerzas convectivas (Nur) y al debido a la conveccion natural
(NuB).

2. Referencia

Yu, J. and Koyama, S. (1998)
Condensation Heat Transfer of Pure Refrigerants in Microfin Tubes
Proceedings 1998 International Refrigeration Conference at Purdue, pp. 325-330.

3. Correlacion

0.5
2 2 ao,D
NllZ(Nl¢F+Nl¢B) = ¢ %

11 0.68
donde, Nup = 0.152[0.3 +0.1Pr; k@v [x, )Re;

Gxy

&M P (P —Pg)

0.25
0.725 Ga Pr,
Nup =—g55 Hizg)

Ny Phl

H(ag)=ag +A\/¥(1—\/g)

( )0.1
A—101—£g -8.0

@, =1L1+13

€, calculada a partir de la formula de Smith

Nomenclatura

A conductividad térmica [W/m K]

p densidad [kg/m®]

1) viscosidad dinamica [Pa s]

Na aumento del area de transferencia de calor del tubo con respecto a uno de tubo liso con Dy
Ole coeficiente de transferencia de calor efectivo [W/m’K]
€ fraccion volumétrica de vapor

Cp calor especifico a presion constante [J/kg K]

Dy diametro medio [m]

g aceleracion de la gravedad [m/s?]

G flujo por unidad de area (G=pv) [kg/m’s]
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA FLUJO
BIFASICO EN CONDENSACION EN TUBOS ALETEADOS

. P
Ga numero de Galileo | Ga = N
Hi
hg, calor latente de cambio de fase [J/kg]
Nu numero de Nusselt (Nu - an/ k)
° (r -T7)
. t
Ph, numero de cambio de fase Ph[ - i
h
/4
, o “ptHi
Py namero de Prandtl para liquido Pr[ =
M
G(-x )D
, ;. g M
Re numero de Reynolds para liquido | Re =
! u
/
T temperatura [K]
v velocidad [m/s]
Xg Fraccion masica de vapor
0.9 0.5 0.1
1-x p n
Xt Parametro de Martinelli | X = £ £ L
u x P n
g l g
Subindices
g gas
1 liquido
sat saturacion
w pared

4. Aplicacion

Esta correlacion que es una modificacion de la correlacion de Haraguchi et al. para tubo liso se desarrolla
para la condensacion en el interior de tubos horizontales (del tipo microfin) para refrigerantes puros, se
compar6 con resultados experimentales para el R22, R123 y R134a.

37



FACTOR DE FRICCION PARA ZONA DE EBULLICION
SUBENFRIADA

1. Resumen

En el caso de ebullicion subenfriada, el factor de friccion se calcula primero encontrando el punto neto de
inicio de vapor generado de acuerdo a correlaciones de Saha y Zuber, una vez obtenido esto el factor de
friccion se calcula de una expresion de una sola fase, con el Reynolds evaluado con el modelo homogéneo
descrito por Hewitt y la viscosidad propuesta por McAdams y considerando la fraccion real de vapor
propuesta por Levy.

2. Referencia (completa)

Sacada del:

Heat Exchanger Design Handbook

Editorial Hemisphere Publishing Corporation, Washington, New York, London, 1983.
Vol. 2. Fluid Mechanics and Heat Transfer

Capitulo 2.7.3

3. Correlacion (con nomenclatura)

El punto de inicio de la ebulliciéon nucleada se determina a partir de la siguiente ecuacion:

Si Pe<70000, (T -T ) = o.oozzq—D
w sat’ sp }Ll

Si Pe>70000, (T 7 ) 15382
w sat’sp Ge /

p

Si (Ty-T) > (Ty-Tsar)sp se inicia la region de ebullicion subenfriada y cambia el factor de friccion.

Se calcula una fraccion mésica de vapor termodinamica (negativa).

t
&
X
gb
Xgsh = Xgt ~ X gh®
¢pl (Tw —Tsay )SB ¢pl (Tw ~Tsay )
X, =-— Y o ==
gb gt
b1 b1y

Una vez obtenida la x, termodindmica, se calcula a partir de esta una viscosidad y densidad homogénea
supuesta como:

PP
Pu " ip (1-x )
X -x
pl gsb pg sb
MK
"H T ux vw (-x )
X - X
p'l gsb ug gsb

Se calcula el factor de friccion con cualquiera de las correlaciones para sin cambio de fase, calculando
Reh=GD/ HH.
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FACTOR DE FRICCION PARA ZONA DE EBULLICION
SUBENFRIADA

Nomenclatura

g calor [W/m?]

A conductividad térmica [W/m K]
p densidad [kg/m’]

n viscosidad dinamica [Pa s]

- A2
Ty esfuerzo cortante en la pared [z = LG—J [N/m?]
w4 2p
H
Cp calor especifico a presion constante [J/kg K]
D diametro [m]
G flujo por unidad de 4rea (G=pv) [kg/m’s]
hg, calor latente de cambio de fase [J/kg]
Ge D
Pe namero de Peclet | pe = —2 !
)\l
T temperatura [K]
v velocidad [m/s]
Xg fraccion masica de vapor
Subindices
g gas
1 liquido
sat saturacion
SB ebullicion subenfriada
W pared
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA ZONA DE
EBULLICION SUBENFRIADA

1. Resumen

El flujo de ebullicion subenfriada, se presenta desde el punto donde la temperatura de pared excede la
temperatura de saturacion del liquido hasta donde la fraccidon masica de vapor alcanza el valor de cero,
correspondiente al estado de liquido saturado. Las regiones de transferencia de calor presentes son: la
transferencia de calor de una sola fase anterior al inicio de la ebullicion nucleada, ebullicion parcial y la
ebulliciéon completamente desarrollada. Una nueva region ha sido identificada como region de flujo vacio
significativo (significant void flow).

2. Referencia

Sacado del:

Heat Exchanger Design Handbook

Editorial Hemisphere Publishing Corporation, Washington, New York, London, 1983.
Vol. 2. Fluid Mechanics and Heat Transfer

Capitulo 2.7.3

3. Correlacion

El punto de inicio de la ebulliciéon nucleada se determina a partir de la siguiente ecuacion:

8cqT
(T _7r ) _ sat
w sat X h

ONB p
I fg' g

0.5

Si (Ty-T) > (Ty-Tsa)ong se inicia la region de ebullicion nucleada. Y entonces:

5/8
) 2
PITEC / (T -T )kl
0.0015 xp v h‘“” prl/3
N p
' g J ., R 27?5
q = ; donde, r =-4—
ONB 1/2 N 1/4 M h p(T -T )
np c pr 3 fg& w  sat
1 1 pl /
p h A 26
g g /
1/2
) . 2
q q
y § —a (T -T)31+ scb |, __ONB
pond I w a (I -T) q
I w scb

Gcp S€ calcula igual que qONB’ pero para las condiciones actuales, mientras que qONB se mantiene con el

valor obtenido cuando se considera iniciada la zona de ebullicién subenfriada. o, se calcula con la ecuacion
de Gnielinski.
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA ZONA DE
EBULLICION SUBENFRIADA

Nomenclatura

g calor [W/m?]

a coeficiente de transferencia de calor [W/m’K]
A conductividad térmica [W/m K]

p densidad [kg/m’]

c tension superficial [N/m]

n viscosidad dinamica [Pa s]

Cp calor especifico a presion constante [J/kg K]
hg, calor latente de cambio de fase [J/kg]

M peso molecular [kg/mol]

p presion [Pa]

R, constante universal de los gases (R,=8.31434 [J/mol K])
T temperatura [K]

Subindices

g gas

1 liquido

ONB inicio de la ebullicion nucleada

sat saturacion

scb ebullicion subenfriada

W pared
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COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA LA
ZONA DE DRY-OUT (EVAPORACION)

1. Resumen

Correlacion para el calculo del coeficiente de transferencia de calor en la zona de post-dryout, la zona de
post-dryout se considera iniciada cuando x,>0.9, que es valor que da el ASHRAE para el inicio en
refrigerantes. Experimentos en post-dryout para evaporadores muestran que pequeilos elementos rugosos,
pueden reducir las temperaturas de post-dryout considerablemente.

2. Referencia

Groeneveld, D. C. (1973)
Post-Dryout Heat Transfer at Reactor Operating Conditions
ANS Conf. 730304 pp. 321-350.

3. Correlacion

r 0.989
-3 P 141 15|
@ =109x10 | Re | x +—5li-x ey O£
gl & »p g w D
0.4
P ¢ u
donde, y=1-o01| —L -1 (l—x) pr - LgTw glw
p g w A
g gTw
Nomenclatura
o coeficiente de transferencia de calor [W/m’K]
A conductividad térmica [W/m K]
p densidad [kg/m®]
n viscosidad dinamica [Pa s]
Cp calor especifico a presion constante [J/kg K]
D diametro [m]
G flujo por unidad de area (G=pv) [kg/m’s]
Gx D
Re, numero de Reynolds para gas | Re =
g u
v velocidad [m/s]
Xg fraccion mésica de vapor
Subindices
g gas
1 liquido
Tw a la temperatura de pared

4. Aplicacion

Rango en el cual la correlacion fue desarrollada: flujo horizontal y vertical, 0.25<D<2.5 cm, 68<Presion<215
bar, 70<G<530 g/cmzs, 12<calor<210 W/cm>.
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CAIDA DE PRESION EN UNA CONTRACCION BRUSCA

1. Resumen

Correlacion para evaluar la caida de presion a través de una contraccion brusca segin el modelo homogéneo
de Hewitt y Hall-Taylor.

2. Referencia

Hewitt, G. F. and Hall-Taylor, N. S. (1970)
Annular Two-phase Flow

Pergamon, Oxford.

3. Correlacion

m 1 1 p;
2A22 Py Ce 52 Pg
donde,
1 C 2
—ﬁ o
—
|
A
S = Al / A2
Valores clasicos de Weisbach para la Ce
A/ A=1/s 0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Cc 0.617 0.632 0.658 0.712 0.813 1.0
Nomenclatura
1 flujo masico [kg/s]
p densidad [kg/m’]
Ap caida de presion [Pa]
A area transversal [m?]
Cc coeficiente de contraccion
Xg fraccién volumétrica de vapor o calidad
Subindices
g gas
1 liquido

4. Aplicacion

La contraccion del fluido hasta el punto de la vena contracta es practicamente reversible y las pérdidas
irreversibles ocurren practicamente entre la zona ¢ y 2, que se trata de la misma manera que una expansion
brusca. El modelo utilizado es del tipo homogéneo. Con algunas excepciones el modelo homogéneo da
resultados bastante correctos comparado con resultados experimentales y su formulacion es mas sencilla.
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CAIDA DE PRESION EN UNA EXPANSION BRUSCA

1. Resumen

Correlacion para evaluar la caida de presion a través de una expansion brusca segin el modelo de Chisholm.

2. Referencia

Chisholm, D. (Junio 1969)
Theoretical Aspects of Pressure Changes at Changes at Changes of section during Steam-Water Flow
NEL Report 418.

3. Correlacion

c. 1
Ap=(py —p1)=Ap;{1+7+—]

x2
donde,
1z
: |
L
_’ : |
1 |
E— I
b
1 |
s=Ay 4,
- 2 2.2
Ap; = ( xg)zml s(1-s) Apg =& 12 s(1—s)
P14 PgAl
05 0.5 05
X:AP/ C= 1—0.5[1—ﬂJ [&J [ng
4 pg pg PI
Nomenclatura
it flujo masico [kg/s]
p densidad [kg/m®]
Ap caida de presion [Pa]
A area transversal [m’]
Xg fraccion volumétrica de vapor o calidad
Subindices
g gas
1 liquido

4. Comentarios

El modelo homogéneo tiende a sobrepredecir el incremento de presion estatica a través de una expansion,
por lo cual una alternativa es la utilizacién de este método.
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CAIDA DE PRESION CODO DE 180 GRADOS

1. Resumen

Correlacion para el calculo de la caida de presion en un codo de 180 grados. La caida de presion para el caso
de un fluido en flujo bifésico, es la misma que para el del fluido puro, multiplicado por un factor que toma en
cuenta la fraccién masica de vapor.

2. Referencia

Kakag, S and Liu, H. (1998)
Heat Exchangers Selection, Rating and Thermal Design
CRC Press, Chapter 4, 1998.

Heat Exchanger Design Handbook (1983)
Editorial Hemisphere Publishing Corporation, Washington, New York, London. Vol. 2.

3. Correlacion

Apyy = Ap[l + [ﬂ - 1](Exg (1-xg o 53 )}

Pg
donde,
2
G
Ap = Kg
. 0.45 0.45
Recr =2400( 1+ 8.6(EJ /*criterio sacado del HEDH 2.2.2-15%/
Si Re<Re,,
Si (50<De<600) f=5Re 03 (Re/r) 0173
Si (600<De<1400) f=2.6Re” 033 (Re/r) 0225
Si (1400<De<5000) £ =125Re™ " (Re/r) 0273
o AfnRe
2r
Si Re>Re,,

B=1+116(Re/r)*32
Si (Re(r/Rc)*<91)

f= [0.00725 + 0.076[Re(r/Rc)2 TO'ZSJ / (Re/r?

K =0.00873B¢f (Rc/r)
Si (Re(r/Rc)*>91)
K =0.00241Bp Re~ 0-17(Re/r)0-84

En caso del que fluido se encuentre en flujo bifésico:

22

—— == [*criterio sacado del HEDH 2.3.2-17%*/
K(2+ Re/2r)

E=10+
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CAIDA DE PRESION CODO DE 180 GRADOS

Nomenclatura
¢ angulo del codo [grados]
p densidad [kg/m’]
n viscosidad dinamica [Pa s]
Ap caida de presion [Pa]
D didmetro [m]
0.5
De numero de Dean | De = Re[RL]
(o
G flujo por unidad de area (G=pv) [kg/m’s]
r radio de la tuberia [m]
Rc radio de curvatura del codo [m]
GD
Re numero de Reynolds para liquido [Re = —j
n
\% velocidad [m/s]
Xg fraccion masica de vapor
Subindices
g gas
| liquido
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CAIDA DE PRESION CODO DE 90 GRADOS

1. Resumen

Correlacion para el calculo de la caida de presion en un codo de 90 grados. La caida de presion para el caso
de un fluido en flujo bifésico, es la misma que para el del fluido puro, multiplicado por un factor que toma en
cuenta la fraccién masica de vapor.

2. Referencia

Kakag, S and Liu, H. (1998)
Heat Exchangers Selection, Rating and Thermal Design
CRC Press, Chapter 4, 1998.

Heat Exchanger Design Handbook (1983)
Editorial Hemisphere Publishing Corporation, Washington, New York, London. Vol. 2.

3. Correlacion

520 =Ap{1+[&_1](Exg(1_xg)+x§)J

Pg
donde,
2
G
Ap = KE
045 0.45
Regr =24000 1+ 8.6[R—CJ [*criterio sacado del HEDH 2.2.2-15%/
Si Re<Re,,
Si (50<De<600) £ =5Re 85 (Re/r) 0175
Si (600<De<1400) f=2.6Re 033 (Re/r) 022
Si (1400<De<5000) £ =125Re™045(Re/r) 0275
K= fRe
r
Si Re>Re,,
Si (Re/1)<19.7) B=0.95+17.2(Rc/r)
Si (Re/r)>19.7) B=1
Si (Re(t/Rc)’<91)

f= [0.00725 + O.O76[Re(r/Rc)2 To'zsj / (Re/r)03

K =0.00873Bof (Rc/r)
Si (Re(r/Rc)*>91)
K =0.00241Bp Re~ 0-17(Re/r0-84
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CAIDA DE PRESION CODO DE 90 GRADOS

En caso del que fluido se encuentre en flujo biféasico:

22

———= ___ [*criterio sacado del HEDH 2.3.2-17*/
K2+ Re/2r)

E=10+

Nomenclatura

¢

angulo del codo [grados]

p densidad [kg/m®]
1) viscosidad dinamica [Pa s]
Ap caida de presion [Pa]
0.5
De numero de Dean | De = Re[RL]
c
G flujo por unidad de area (G=pv) [kg/m’s]
T radio de la tuberia [m]
Re radio de curvatura del codo [m]
GD
Re numero de Reynolds para liquido (Re = —j
n
v velocidad [m/s]
Xg fraccion masica de vapor
Subindices
g gas
1 liquido

48



COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA
CONVECCION NATURAL ALREDEDOR DE CILINDROS

1. Resumen

Correlacion para el calculo del coeficiente de transferencia de calor para una situacion de conveccion natural
alrededor de cilindros horizontales propuesta por Raithby y Hollands.

2. Referencia

Raithby, G. D. and Hollands, G. T. (1975)

A General Method of Obtaining Approximate Solutions to Laminar and Turbulent Free Convection
Problems

Advances in Heat Transfer, ed. By Irvine, Jr. and Hartnett, J. P, vol.11, Academic Press, New York.

3. Correlacion

Nu :+
Infl+———~
)
Pr 0.25
donde, cCc= 049(m]

Nomenclatura
B coeficiente de expansion volumétrica [1/K]
o coeficiente de transferencia de calor [W/m’K]
A conductividad térmica [W/m K]
p densidad [kg/m’]
n viscosidad dindmica [Pa s]
AT diferencia de temperaturas [K]
Cp calor especifico a presion constante [J/kg K]
D diametro exterior del cilindro [m]
g aceleracion de la gravedad [m/s*]
Nu nimero de Nusselt (Nu = aD/ x)
cph
P, numero de Prandtl (Pr = LJ
A
c p 2 gD 3 BAT
Ra nimero de Rayleigh | Ra =
[Ivs

4. Aplicacion

Para conveccion natural alrededor de cilindros horizontales.
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