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RESUMEN

En el amplio campo de la refrigeracion existe un sin numero de correlaciones
empiricas utilizadas en el disefio de diversos equipos térmicos. Por el origen
empirico de dichas correlaciones los resultados que estas ofrecen son solo
aproximaciones, muy buenas en algunos casos y no tan cercanas a la
realidad en otros, ya que tienden a sobreestimar o subestimar los parametros

deseados.

El presente trabajo tiene por objeto evaluar y mejorar las correlaciones para
calcular coeficientes de transferencia de calor en convencion forzada en
tubos lisos y microaleteados estableciendo un factor de correccion para las
mismas, especificamente las correlaciones de Kandlikar y Shah en tubos
lisos y la correlacion de Wolverine para tubos microaleteados, como objetivo
secundario se desea mostrar los beneficios que conlleva el uso de tubos

microaleteados.

El refrigerante escogido para el estudio fue el R22 debido a que es el de
mayor uso en el campo de refrigeracion a nivel industrial en el Ecuador

( chillers y condensadores de pequefia y mediana capacidad).



El método a seguir consiste en evaluar las correlaciones y compararlas con
coeficientes experimentales obtenidos de diversas fuentes, estableciendo
porcentajes de error en los distintos casos de estudio, tomando las medias
de error de los diferentes grupos de datos utilizdndolos para establecer un
modelo matematico para generar factores de correccién, mismo que tendra
como variable Unica la presién de saturacién del refrigerante. Finalmente se

aplicara los resultados obtenidos en el disefio de un evaporador.

El resultado esperado sera obtener coeficientes de transferencia mas
cercanos a la realidad que permitan el disefio de equipos térmicos con mayor

efectividad.
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INTRODUCCION

En el presente trabajo se estima un factor de correccibn multiplicativo para
correlaciones de Transferencia de calor para R22 en ebullicion forzada
dentro de tubos lisos microaleteados, las correlaciones de “Shah” y
Kandlikar” en el caso de tubos lisos y la correlacién desarrollada por la
empresa Wolverine Tubes Inc. Para tubos microaleteados. De acuerdo a
experiencias previas se conoce que las correlaciones mencionadas para
tubos lisos presentan altos porcentajes de error mientras que en el caso de
tubos microalateados no se tiene mayor informacion ya que es una
relativamente en nuestro medio.

Para cumplir el objetivo propuesto se ha recopilado datos experimentales de
coeficientes de transferencia de calor para R22 en ebullicion para R22 en el
interior de tubos lisos de 6 mm, luego se establece una relacion entre los
valores Teodricos obtenidos con las correlaciones mencionadas y los valores
experimentales a partir de la cual se establecen varios modelos para el factor
de correccion para finalmente escoger entre ellos el que mejor aproximacion
presente a la curva experimental, a partir de dicho modelo se establece un
factor de correccién para diametros 10.7 y 13.84 mm para poder hacer
extensivo el modelo a didametros de mayor uso. Igual metodologia se utiliza
para el caso de tubos donde se establece un factor de correccion para tubos

con didmetro interno de 11.98 mm sin hacerlo extensivo a otros diametros.



Para probar el modelo hallado y verificar las mejoras que ofrece la técnica de
tubos microaleteados se aplican los modelos obtenidos a al caso en
particular de disefio de un intercambiador de calor de tubos y corazas el cual

no desempefio su funcién correctamente con el disefio original.



CAPITULO 1

1 FUNDAMENTOS TEORICOS

En el disefio de evaporadores para refrigeracion, el proceso de mayor
interés es la evaporacion en el interior de los tubos, el mismo que en
transferencia de calor se estudia bajo el caso de conveccion forzada
interna a la que se denomina generalmente como flujo bifasico.

Al hablar de flujo bifasico nos referimos a una mezcla de dos fases o
estados de la materia los cuales no estan del todo diluidos, es decir,
gue se pueden distinguir ambas fases. En este caso al tratarse de
evaporacion, el flujo bifasico a considerar serd una mezcla de liquido

saturado y vapor del refrigerante R22.

1.1 Evaporacion en el interior de tubos
Para describir el flujo bifasico se considera idealmente un tubo
vertical caliente en cuyo interior circula un fluido que ingresa al tubo

en condicién de liquido subenfriado, a medida que el fluido alcanza



su temperatura de saturacion se irdn generando burbujas en la
superficie caliente del tubo y la tasa de generacion de estas se
vera incrementada a medida que el fluido avanza a través del tubo,
las burbujas de vapor dan lugar a un flujo combinado de liquido y
vapor el cual presenta diferentes comportamientos a medida que
se incrementa la fraccion de vapor y el liquido se va evaporando tal
como se ilustra en la figura 1.1. Esta variacion de comportamiento
influye directamente en el coeficiente local de transferencia de

calor.

Inicialmente la transferencia de calor se da por conveccion forzada
y el coeficiente de transferencia es estable durante muy corto
tiempo ya que se alcanza rapidamente el punto de ebullicion y se
genera el flujo de burbujas lo que conlleva un incremento en el
coeficiente de transferencia, luego las burbujas tienden a agruparse
a medida que crece la fraccion de vapor generando un flujo de
vapor en el centro del tubo rodeado por una capa de liquido dando
lugar a lo que se conoce como flujo anular durante el cual el
coeficiente de transferencia de calor continua creciendo.
Finalmente, la capa de liquido empieza a evaporarse hasta quedar
en forma de gotas dispersas en el flujo de vapor en un régimen

llamado flujo de niebla con lo que el coeficiente por conveccién



empieza a disminuir hasta que las gotas se evaporan por completo
guedando solo vapor que se sobrecalienta por conveccion forzada

desde la superficie del tubo.
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FIGURA 1.1 REGIMENES DE FLUJO EN FLUJO VERTICAL

En la explicacion previa se citdo la frase “idealmente un tubo
vertical” para dar una introduccion de facil comprension, pero dado
gue en muchos de los casos la orientacion de los tubos es
horizontal (véase figura 1.2), los efectos de la gravedad se haran
presentes a través de la estratificacion del flujo que causara que el
liquido tienda a concentrarse en la parte inferior dejando ciertas
zonas del perimetro superior secas lo que conlleva un cierto

decaimiento en el coeficiente de transferencia de calor. Cabe



recalcar que en caso de que el flujo posea la suficiente velocidad

los efectos de la gravedad podran ser despreciados

| - _ | ~INTERMI
FASE BUREIJAS FLUJO DE | FLUJO | SECO Psﬂénc?
LIDUIDA_L BALAS OHDULANTE
o o o FLUJO ’/
x=0 AHULAR =1

FIGURA 1.2 REGIMENES DE FLUJO EN FLUJO HOTIZONTAL

1.2Correlaciones paratubos lisos ( Shah y Kandlikar)
La mayoria de los autores suelen subdividir el analisis del flujo
bifasico a través de dos mecanismos, transferencia de calor por
evaporacion nucleada y transferencia de calor por evaporacion
convectiva. El primer mecanismo es generado por el flujo de
burbujas de vapor y es predominante en la mayor parte del
proceso, mientras que el segundo se refiere al proceso de
transferencia entre la pared caliente y la fase liquida del flujo, por lo
gue los modelos puestos a consideracidbn tendran términos

relacionados a los mecanismos previamente mencionados.



Es necesario mencionar que las correlaciones a tratar sirven para
calcular coeficientes de transferencia locales, por lo que los
resultados de las mismas varian a medida que la calidad del flujo
varia en el interior del tubo.

Antes de analizar los modelos de SHAH y KANDLIKAR se definira
algunos de los pardmetros a utilizar en dichas correlaciones para

lograr una mejor comprension de los mismos.[1]

Velocidad masica, se define como la relacion entre el flujo masico
o caudal de fluido a través del tubo y el area transversal total. Sus

unidades estan dadas en kg / m? s.

Donde

M = Flujo masico [ kg / s]

A= Area de Transferencia [ m? ]

A continuacion se presenta los parametros adimensionales a
utilizarse:

Numero de Reynolds, el cual representa la relacion entre las
fuerzas inerciales y viscosas presentes en el flujo. Para este caso

estard referido unicamente a la fase liquida del flujo bifasico.



G (1-x) di
H

(2)

Donde
x = Calidad de vapor
di = Diametro interno del tubo [ m]

4, = Viscosidad dinamica para liquido [ Pa s ]

Numero de Prandtl, representa una medida de la efectividad
relativa del transporte de momento y energia por difusién en las
capas limite hidrodinamica y térmica. Cuantitativamente se define
como la relacion entre la difusividad de momento y la difusividad

térmica.

_Cp

Pr
ki

3)

Donde

Cp= Calor especifico a presiéon constante [ J / kg °K ]

k, = Conductividad térmica para liquido [W / m °K]

Numero de Froude, se define como la relacion entre las fuerzas
inerciales y las fuerzas viscosas. Se utiliza para cuantificar los

efectos de la gravedad sobe el flujo.



GZ

Fr=——-—
pi g di

(4)

Donde
p, = Densidad fase liquida [ kg / m3 ]

g = Aceleracién de la gravedad [ 9.8 m /s 2]

Numero de Conveccion, es un parametro de verificacion el cual
nos ayuda a identificar que mecanismo representa un mayor aporte
a la transferencia de calor en ese instante, si la evaporacion

nucleada o la evaporacion convectiva.
Co=[1-x)/X]"(o,/p)* (5
Donde

p, = Densidad fase gaseosa [ kg / m?®]

Numero de Evaporacion, representa la relacion entre el flujo de
calor aplicado y el flujo de calor potencial que seria necesario

aplicar para completar la evaporacion.

q
Bo=
G h,

(6)

8]
Donde

g” = Calor transferido por unidad de area [W / m2 ]
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h,, = Calor latente de vaporizacion [ J/Kg]

1.2.1 Correlacion de Shah
La correlaciéon de Shah. [2] es utilizada para el célculo de
coeficientes locales de transferencia de calor para flujos en
evaporacion y es aplicable para las distintas regiones del
mismo, convectiva, nucleada y estratificada. Este método se
basa fundamentalmente en cuatro parametros

adimensionales (F,, Fr, Co y Bo) los mismos que describen el

flujo y ayudan a estimar el aporte de los mecanismos de

transferencia por conveccion y nucleacion.

El calculo del factor de acrecentamiento F, representa el

objetivo principal de esta correlacion ya que, una vez
calculado éste, es factible obtener el coeficiente de
transferencia de calor bifasico. El factor de acrecentamiento
representa la relacién entre los coeficientes de transferencia
bifasico y de la fase liquida para un determinado valor de

calidad de vapor.
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Para calcular el coeficiente de transferencia correspondiente a

la fase liquida se hace uso de la correlacion de Dittus-Boelter

[2].

h, =0.023 Re®® Pr®* (8)

Ky
di
Reemplazando la ecuacién (2) en la ecuacién (8) se obtiene
lo siguiente:
{G*(l—x)*di}og o k
h, =0023 | ———————| Pr* — 9)
Hy di
Una vez hecho esto, se procede a calcular el nimero de
Froude a partir de la ecuacion (4), para de esta manera
verificar si los efectos de estratificacion causados por la
gravedad son considerables o no. Para un numero de Froude
mayor a 0.04 el efecto de la estratificacion es despreciable, es
decir, las fuerzas inerciales predominan en el flujo en relacion
a las de gravedad. Por el contrario, si el numero de Froude es
menor que 0.04 deberan ser considerados los efectos

gravitatorios y esto se verd reflejado en el numero de

conveccion.

Se procede a calcular el nUmero de conveccion a partir de la
ecuacion (5) pero introduciendo una variante que es un factor

de correccion el cual considera los efectos de estratificacion.
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Co=[A-x)/X"(0,/ p)*Kez  (10)
Donde K., representa el factor de correccion por
estratificacion y tomara los siguientes valores:
Ker =(25 Fr)®® para Fr<0.04 (11)
Ker =1 para Fr>0.04 o en caso de tubos verticales

Para valores de Co > 1 el mecanismo predominante en la
transferencia sera la evaporacion nucleada, por lo que el valor

deF, sera independiente de Co y dependera Unicamente del

namero de Evaporacion Bo.

Una vez obtenido Co el paso siguiente es calcular el factor de

evaporacion convectiva F,, la cual se da a altos valores de
calidad. Dicho factor se define de la siguiente manera:
F,=18 Co™® paraCo<1 (12)
F, =1+08expll-Co®| paraCo>1 (13)

Shah propone la siguiente relacidbn empirica para hallar el

factor de acrecentamiento:
F,=F@-x)* (14
Ahora, si se reemplaza el valor de F,obtenido en las

ecuaciones (12) o (13), segun sea el caso, en la ecuacién
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(14), el valor de F, a obtenerse sera un factor de

acrecentamiento para evaporacion convectiva, por lo que al

introducir este a la ecuacion (7), tendremos lo siguiente:

F,=2  (15)

Con los pardmetros previamente calculados es posible ahora

calcular el nimero de conveccion.

El nidmero de conveccién determina la influencia de la
evaporacion nucleada en el coeficiente bifasico de
transferencia. Un valor de Bo < 0.000019 indica que no existe

crecimiento en el coeficiente de transferencia por nucleacion.

Como se observa en la ecuacion (6) para calcular Bo es
necesario conocer el valor q” que para el presente trabajo es
proporcionado por las fuentes bibliograficas, pero en la
mayoria de los casos de disefio de evaporadores este es una
incognita por lo que es necesario asumir un valor inicial de q”
el cual debe ser depurado posteriormente a través de un
proceso de iteracion. A continuaciéon se presentan dos

opciones para estimar un valor inicial de q”:
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La primera opcion es asumir conveccidn pura y trabajar con la
siguiente expresion:
q'=hy, (Tw-Ts) (16)
Donde: Tw = temperatura de la pared interna del tubo
Ts = temperatura de saturacion del fluido

La segunda opcién implica estimar un coeficiente de
transferencia global “U” a partir de la experiencia, el cual es
depurado a través del proceso de iteracion. La ecuacion a

utilizar es la siguiente:
q'=U (T, -Ts)  (17)
Donde T, = temperatura del fluido caliente en el exterior del

tubo.

Una vez establecido el valor del nUmero de evaporacion se
procede a calcular el factor de evaporacion nucleada F,, el
cual predomina en el régimen de evaporacion nucleada que
se da en valores de Bo > 0.000019 para valores de calidad
bajos.

F,=231Bo* para Co>1 (18)

A valores altos de calidad, cuando el nUmero de conveccion

oscila entre valores de 0.02 y 1, ambos mecanismos de
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transferencia convectiva y nucleada tendran su respectivo
aporte al coeficiente de transferencia bifasico por lo que se
calcula un factor de evaporacion convectiva-nucleada F,,, el
cual considera los efectos de ambos.

F

o = oy (0.77+0.13F,)  (19)
Calculados ya los valores de F,, F, y F,, se escoge solo
uno de los tres de acuerdo al siguiente criterio:

Para Co > 1 se escoge el mayor entre F, y F,,

Para 0.02 < Co < 1 se escoge el mayor entre F, y F,,,

El valor de F escogido debera ser reemplazado en la
ecuacion (14) para obtener el factor de acrecentamiento F,; a
Su vez este ultimo es introducido en la ecuacion (7) para
despejar el coeficiente de transferencia bifasico h

culminando de esta manera el proceso.

Cabe recalcar que en caso de haber estimado un valor inicial
de q", este debe ser recalculado usando el valor de h,

obtenido, con lo que se genera el proceso de iteracidon

mencionado previamente.
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1.2.2 Correlaciéon de Kandlikar
Al igual que en el caso anterior, la presente correlacion se
utiliza para estimar coeficientes de transferencia locales en el
interior de tubos lisos para flujos en evaporacién. EI modelo

es aplicable tanto para tubos verticales como horizontales. [2]

La presente correlacion utiliza el concepto de superposicion
para predecir el coeficiente de transferencia bifasico, es decir
lo calcula como la suma de dos términos que representan la
evaporacion convectiva y evaporacion nucleada

respectivamente.

hTP = hconveccion+ hnucleacic’)r
Kandlikar modela su ecuacion estableciendo dos regiones
perfectamente diferenciadas, la region convectiva y la de
nucleacion, mismas que son caracterizadas por los niumeros
de conveccion Co y de evaporacion Bo respectivamente. Para
valores de Co > 0.65 nos encontraremos en la regién de
evaporacién convectiva mientras que para valores de Co <

0.65 estaremos en la region de evaporacion nucleada.

La forma final de la ecuacion propuesta por Kandlikar es la

siguiente:
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% =C,(C0)*(25Fr)™ +C,Bo“F  (20)

lo
Donde:

h,, = Coeficiente de transferencia bifasico [W / m? °K ]
h, = Coeficiente de transferencia de la fase liquida [W /m?2 °K]
C,, C,, C;, C, y C; = Constantes del modelo (véase tabla

1.2.1)
Co = Numero de conveccién
Bo = Numero de Evaporacion

F, = Factor de dependencia del fluido (véase tabla 1.2.2)

Tabla 1.1 Constantes para correlacion de Kandlikar

Evaporacién Evaporacién
convectiva nucleada
Co <0,65 Co > 0,65
C1=1,1360 C1=0,6683
C2=-0,9 C2=-0,2
C3=1667,2 C3=1058
Csa=0,7 Ca=0,7
C5=0,3 C5=0,3

Tabla 1.2 Parametro de dependencia del fluido

FLUIDO Ffl
Agua 1
R-11 1,3
R-22 15

R-13B1 1,31
R-22 2,2
R-113 1,3
R-114 1,24

R-152a 11

Nitr6geno 4,7
Nebn 3,5
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El primer paso para usar la correlacion es calcular el nimero
de Froude usando la ecuacién (4). Si el Fr > 0.04 los efectos

de estratificacion seran despreciables y el valor de C. sera
cero. En caso de tratarse de un tubo vertical el valor de C;

también serd cero ya que en esta condicion la gravedad no

ejerce efecto alguno en la direccion perpendicular al flujo.

Ahora, se procede a calcular el numero de conveccion
utilizando la ecuacion (5) y con ello se verifica la zona de
evaporacion correspondiente. Conocido esto, ahora se puede
escoger las constantes correctas para el modelo usando la

tabla 1.1

El paso siguiente es encontrar el nUmero de evaporacion Bo
aplicando la ecuacion (6), tal cual se explicOo para la
correlacién de Shah. En caso de no tener un valor de q” debe
estimarse un valor de q” inicial y luego ir corrigiendo este valor
a través de iteraciones. Se presentan dos métodos para

estimar este valor:
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El primer método es asumir conveccion pura con lo que el
segundo término del modelo de Kandlikar sera cero, al
despejar la expresion restante se obtendrd el coeficiente de

transferencia convectiva h,,

h, =C,(CO™ (25Fr)=h, (1)
El valor de h, se calcula con la correlacion de Dittus-Boelter
descrita en la ecuacion (9); una vez calculado este Ultimo se
hace uso de la ecuacion (16) para estimar el valor de q”.
q'=hy, (Tw-Ts) (16)
Donde: Tw = temperatura de la pared interna del tubo

Ts = temperatura de saturacion del fluido

El segundo método consiste en asumir un valor de coeficiente
de transferencia global “U” a partir de algun criterio ingenieril,
dicho valor se corrige a través de las iteraciones que se tenga
gue hacer. Para evaluar este método aplicamos la ecuacion
17):

q'=U (T, -Ts)  (17)
Donde T, = temperatura del fluido caliente en el exterior del

tubo.
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Ya calculado un valor de q”, es posible calcular el nimero de
evaporacion Bo recurriendo a la ecuacién (6). Ahora es

posible calcular el segundo término de la correlacion.

Finalmente, se procede a seleccionar el factor de

dependencia del fluido F; de acuerdo al fluido de trabajo,

para ello se hace uso de la tabla 1.2.

Una vez llevado a cabo este proceso la correlacion podra
estimar el coeficiente local bifasico de transferencia deseado.
En caso de que el valor de q” haya sido estimado a través de
los métodos presentados, este debe ser recalculado usando
el valor de h,, a través de iteraciones sucesivas con lo que el
valor de q” es corregido paulatinamente y por consiguiente el

valor h,, también seréa corregido.

1.3 Correlaciéon para Tubos microaleteados (Wolverine)
Los tubos microaleteados representan una gran ventaja en cuanto
a transferencia de calor se trata, ya que el introducir microaletas
permite un aumento en el éarea de transferencia entre el
refrigerante y la superficie interior del tubo. Ademas, su disefio

permite dirigir el flujo de tal manera que permita mantener al
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refrigerante liquido en contacto con la pared interna del tubo
buscando siempre tener la condicién de flujo anular que representa
la condicién 6ptima para el caso de evaporacién en el interior del

tubo. (véase figuras 1.3y 1.4)

Lo a

Do Diametro exterior
B Angulo de Helice
w Espesor de Pared
g Altura de aleta

n Mumero de Aletas

Fuente: Wolverine Tubes Inc. Engineering data book Il

FIGURA 1.3 ESQUEMA DE TUBO MICROALETEADO
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Direccion del flujo de refrigerante

Refrigerante Capa de liquido en flujo anular

Fuente: Véase Referencia [4]

FIGURA 1.4 DIRECCION DEL FLUJO EN TUBO
MICORALETEADO

La presente correlacion fue desarrollada por la compafia
WOLVERINE TUBE INC [10], este modelo se basa en
correlaciones presentadas por multiples investigadores, por
ejemplo el modelo incluye algunos de los conceptos de Thome
(1991) [10] adaptados al modelo de Kattan, Thome y Farvat (1998)

[10] para tubos lisos.

El modelo esta descrito a través de la siguiente ecuacion:

/3
Ot = Engl(@)® + (Ers)*|° (22)
Donde:

a,,; = Coeficiente local de transferencia para tubo microaleteado

a,, = Coeficiente de transferencia por evaporacion nucleada
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o, = Coeficiente de transferencia por evaporacion convectiva

E.;= Factor de Costilla

E. = Factor de acrecentamiento por flujo

Previo a la obtencion de todos los términos recientemente
presentados sera necesario describir ciertas caracteristicas
geométricas del tubo microaleteado para luego calcular una serie
de parametros adimensionales que permitan obtener cada uno de

los componentes del modelo.

A continuacion se presentan los elementos que describen la
geometria del tubo, para ello véase figuras 1.3y 1.4 :

e; = Altura de la microaleta [ m]

p; = Paso axial entre aletas (medido en la trayectoria circular entre
dos picos seguidos de microaletas) [ m ]

a; = Angulo de hélice [ grados ]

d,= Diametro interno maximo (medido desde la base de la

microaleta) [ m ]
Definidas ya las caracteristicas geométricas del tubo podemos
empezar con el «calculo de los diferentes pardmetros

adimensionales
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Se debe empezar por calcular el Numero de Reynolds para la fase

liquida tubular Regg, que se define de la siguiente manera:

_ G@-Xd,

Regs = (23)

H
Ahora, se procede a calcular el factor de costilla Eg, este factor es

introducido para cuantificar el efecto de crecimiento del coeficiente
de transferencia por evaporacion convectiva causado por las
microaletas. Se utiliza la correlacion para flujo turbulento

monofasico de Ravigururajan y Bergles (1985) [4].

Ay

e 0.212 p -0.21 0.29
Ene = {1+| 264 Repg® proo 20| | 20| [ 20 24
RB RB {df j {df 900 ( )

Donde:
Pr = NUmero de Prandtl

Regz= Numero de Reynolds fase liquida tubular

A continuacion se calcula la fraccion local de vacio &, este
pardmetro introduce en el modelo el efecto de estratificacion. La
correlacién a utilizar es el modelo de Rouhani y Axelsson (1970)
[10] para tubos lisos.

o= 2 Hhv012 @-x] [ 2+ L 118 A-x) o oo, - p) P —1(25)
d | Py P GZplo_s
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Donde:

X = Calidad de vapor

p,= Densidad fase Liquida [ kg / m3]
p, = Densidad fase gaseosa [ kg / m3 ]

o= Tension Superficial del fluido [N/ m]
g = Aceleracion de la gravedad [ 9.81 m/s? ]

G = Velocidad mésica [kg/ m2 s ]

El siguiente paso es obtener el espesor local de la pelicula anular
de liquido o, el cual se considera uniforme alrededor del perimetro
interno del tubo ignorando la presencia de las microaletas.

1-¢) d
5:& (26)
4
Con los dos ultimos parametros obtenidos se calcula el Numero de
Reynolds en la pelicula de liquido, a partir de una velocidad media

del fluido en la pelicula anular.

_4G(1-X)5

R L/ film — 27
oo =g @7

Con este ultimo nimero de Reynolds hallado se puede estimar el

Coeficiente de transferencia por evaporacion convectiva o,

usando una correlacion propuesta por Kattan, Thome y Favrat [10]



26

para tubos lisos, misma que sigue el mismo patrén que el modelo

de Dittus-Boelter pero con constantes diferentes.
0.69 0.4 kI
a,, =0.0133 (Re, )5, Pr r (28)

El siguiente elemento a determinar es el coeficiente de
transferencia por evaporacion nucleada «,,. Para ello es necesario
tener el valor de q”. En caso de no tener este ultimo debera
estimarse un valor inicial el cual debera ser corregido
posteriormente a través de un proceso iterartivo. El proceso para
estimar el valor inical de q” es exactamente el mismo que el

aplicado para las correlaciones de Shah y kandlikar.
ey, =55p,"*(~log p,) *FM oG (29)

Donde
p, = Presion Reducida

M = Peso molecular del fluido [ ]

q” = Calor Transferido por unidad de Area [W / m?]

Es necesario indicar que el valor de g” en este caso esta basado
sobre el area total de transferencia mas no en el area nominal

calculada a partir del diametro interno del tubo.
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Finalmente, se calcula el factor de acrecentamiento por flujo, el
mismo que toma en cuenta el efecto de la maxima velocidad de

prueba utilizada para el desarrollo de este modelo.

E.. =189G/G,)*-37(G/G,)+3.02 (30)
Donde
G = Velocidad masica del fluido [ kg / m2 s ]

G, = 500 kg / m?s (méximo valor de prueba).

El ultimo paso es evaluar el modelo utilizando la ecuacion 22.
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CAPITULO 2

2 EVALUACION Y MODIFICACION DE LAS
CORRELACIONES

Las correlaciones presentadas en el capitulo anterior asi como la gran
mayoria de aquellas utilizadas en transferencia de calor han sido
determinadas a partir de multiples ensayos, por lo que tienen una base
empirica y sus resultados no son exactos. En el presente capitulo se
desarrollara un modelo para generar factores de correccion en las
correlaciones presentadas en el capitulo anterior, a partir de valores
experimentales y tedricos, para de esta manera reducir el porcentaje
de error en los coeficientes de transferencia obtenidos con las

correlaciones mencionadas.
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2.1 Coeficientes experimentales para tubos lisos
Para el presente estudio los coeficientes experimentales fueron
tomados de investigaciones previas, especificamente de los
papers “Flow boiling of R22, R134a, R507, R404A, and R410A
inside a smooth horizontal tube” [2] y "Evaporation of Refrigerants
in a smooth horizontal tube: prediction of R22 and R507 heat

transfer coefficients and pressure drop” [8].

Para la determinacion de los coeficientes de transferencia de calor
en la mayoria de las investigaciones se utilizan bancos de
pruebas con caracteristicas similares. Generalmente, se
componen de dos lazos, uno para la seccion de prueba donde se
evapora el refrigerante y un segundo lazo de compresion de vapor
utilizado para la condensacion del refrigerante. El calor requerido
para la evaporaciéon es suministrado por medio de efecto Joule, es
decir haciendo circular una corriente corriente eléctrica controlada
a través del tubo en la seccion de prueba con lo que se consigue
calentar el tubo con una cantidad conocida de energia. El aparato
de prueba cuenta con medidores de flujo, presion y temperatura
ubicados estratégicamente en el lazo de la seccién de prueba

para registrar los parametros deseados. En la figura 2.1 se
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presenta el aparato utilizado en las investigaciones mencionadas

al inicio de la presente seccion.

IHF walst Fluids Senanrs
Integcoaanlll:-alador BS07 T medidor ds smpsratura
fluldo de | | P medidor de preslan
PrUsba | 4 madicor difsrancial d pre lon
Infercamplador P
coatlal W madldor ds watts

al
I separadar de
- acalts

valavula ds & tpanslon T
torma satiea valvula de sxpansion

................... \...--.-.---X % manual

: »_‘} =
9, “
- L
Intercam blador

L e :

A
3

terrnostato — boniba #D—g_‘;
matifold \
medidar de
T flujo de efecta
pominf . uorialis
1 vizar
; |

VALY, Jere zeccion de prueba @(
valvula @ Cb (b @ &) Cb @ resitencia
| 'y electrica
!
C®

Fuente: Véase referencia [2]

FIGURA 2.1 APARATO DE PRUEBA PARA TUBO LISO

Para inferir el coeficiente local de transferencia de calor se parte

de la siguiente ecuacion:

q"'= h, (Tw—Tsat) (31)
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Donde q” es el flujo de calor por unidad de area, h, es el

coeficiente local de transferencia, Tw y Tsat son las temperaturas
de pared interna y saturacién respectivamente. Para una medicién
mas precisa se divide al tubo en varias sub-secciones y en cada
una de ellas se mide la temperatura en 4 puntos ubicados en la
parte superior, inferior, izquierda y derecha de la pared interna del
tubo, por lo que existen cuatro coeficientes de transferencia de
calor, el valor deseado es el promedio de los cuatro coeficientes
hallados.

_(h+h,+h +h)
B 4

o (32)

Donde h,,h,,h y h representan los coeficientes en la parte

superior, inferior, izquierda y derecha respectivamente.

Para el calculo de los valores de calidad de vapor es necesario
determinar los valores de entalpia local, en cada sub-seccién se
evalla la entalpia a través de un balance de energia entre la
entrada a la secciéon de prueba y la medicion de temperatura en
dicha sub-seccion.

q'A

h=h,+-— 33
5 &

in
Donde h es la entalpia local, h, es la entalpia en la entrada, A

es el area local del tubo y G es la velocidad masica del
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refrigerante. Una vez conocidos los valores de entalpia y presion
es factible encontrar el valor de calidad de vapor.

Como resultado natural de la incertidumbre que ofrecen los
instrumentos de medicibn y ecuaciones utilizadas para el
procesamiento de los mismos existe un porcentaje de error, la
investigacion previamente mencionada [8] sugiere que este
porcentaje oscila entre 3.4y 9.5 %.

A continuacion se presenta los resultados obtenidos por el banco
de pruebas para una seccion de prueba con un diametro interno

de 6mm con presiones de saturacion que oscilan entre los 2.9 y

10.1 bares y velocidades masicas de 280y 363 kg/ m?2 s

TABLA 2.1 PARAMETROS DE EVALUACION EXPERMIENTAL

EN APARATO DE PRUEBA [2,8].

G (kg/m2s) |Psat(Bar) | g" (Kw/m2)
280 2,9 10,6
280 3,2 10,6
363 4,45 18,4
280 4,7 12
280 53 13,5
363 6,04 18,3
363 7,21 19,5
280 7,6 15,1
280 8,3 16
363 8,6 21,4
280 9 17
363 10,1 21,8

Fuente: Véase Referencia [5] y [6]
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COEFICIENTE BIFASICO DE

TRANSFRENCIA (Kw / m2 °K)

16000

14000

12000 +—

10000

8000

41

6000

4000

2000

*

0,2 0,4 0,6 0,8
CALIDAD DE VAPOR

¢29BAR
= 3,2 BAR
4,45 BAR
4,7 BAR
x 5,3 BAR
® 6,04 BAR
+7,21 BAR
-7,6 BAR
8,3 BAR
8,6 BAR
9 BAR
10,1 BAR

Fuente: Véase Referencia [2] y [8]

FIGURA 2.2 COEFICIENTES DE TRANSEFERENCIA

EXPERIMENTALES PARA EVAPORACION DE R22 [2,8]

2.2 Evaluacion de correlaciones para tubos lisos

A continuacion se utilizara las correlaciones de Shah y Kandlikar

para obtener los coeficientes de transferencia teoricos a las

condiciones presentadas en la tabla 2.1 para luego compararlos

con los valores presentados en la figura 2.2, a partir de los cuales

se estimara el factor de correccién para dichas correlaciones.
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2.2.1 Evaluacioén utilizando la correlacién de Shah

A continuacion se presenta el modelo de hoja electrénica utilizado para el

calculo, misma que sigue el proceso descrito en la seccién 1.2.1.

CONDICIONES
. HH 0 COEF. CONVEC. EXTERIOR
PROPIEDADES TH 0 TEMP. EXTERIOR
PRESION DE SATURACION (Ps) _ 086 G 361
TEMPERATURA DE SATURACION (Ts) 17 3346025 di 0,006
Bhv = hfy | 255091338 X 0972
DENSIDAD DE VAPOR (py) 363465471 q" 21400
DENSIDAD DE LIQUIDO (01) 122100076
CALOR ESPECIFICO (Cp) | 1224,37949
COEFICIENTE POR CONDUCCION (k) 00910327
TENSION SUPERFICIAL () 0
VISCOCIDAD DE VAPOR (Ug) 0,000012897
VISCOCIDAD DE LIQUIDO () 0,0002092
NUMERO DE PRANDTL (P1) | 2813716272
NUMERO DE REYNOLDS (Re) 267 §33652
COEF, CONVEC. SOLO LIQUIDO (hio) 4895526264
NUMERO DE FROUDE (Fr) 143662793 ESTRATIFICACION DESPRECIABLE
FACTOR DE CORRECCION (Fri <004) 0333030926
NUMERO DE CONVECCION (Co) (Fri>0,04) = 0010043%  Co 0,0100439%
NUMERO DE CONVECCION (Co) (Frl <0,04) = 0003395169
NUMERO DE EVAPORACION (Bo) | 000023166 Bo 000023166 NUGLEACION EXISTE
CONEVECTION BOILING FACOTR (Fcb) (Co<1) 7140827473  Feb 714082747
CONEVECTION BOILING FACOTR (Fcb) (Co»1) 2967250518
NUCLEATION BOILING FACOTR (Fnb) (Co>1) 3515907762  Fnb 351590776
NUCL AND CONY. BOILING FACOTR (Fcnb) 00! 3534568624 Fenb  35,3456669

F 3515907762
Fo 0,200112082
| TWOPHASE COEFICIENT (s 1os seanyi7

F 71 4082747
Fo 406428708

FIGURA 2.3 MODELO DE HOJA DE CALCULO PARA ESTIMAR EL

COEFICIENTE DE TRANSFERNCIA DE CALOR CON LA CORRELACION

DE SHAH
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Se trabajé con valores de presion entre 2.9 y 8.6 bares cuyas temperaturas
de saturacién son de -15.55 y 17.9 °C respectivamente, para cada de valor
de presion se utilizo alrededor de 7 u 8 valores de calidad, donde una hoja de
calculo se utiliza para un valor de calidad “x”, es decir, existen un maximo de
ocho hojas de calculo y por consiguiente ocho coeficientes de transferencia

de calor tedricos por cada valor de presién de saturacion.

Los dos valores de presion restantes de la tabla 2.1 se descartaron ya que
presentan temperaturas de saturacion elevadas para usarse en casos de

refrigeracion analizados en esta tesis.

A continuacion se representa graficamente los coeficientes de transferencia
de calor teoricos obtenidos con la hoja de calculo presentada en la figura 2.3

conjuntamente con los valores experimentales correspondientes.



36

Psat =2,9 bar; Tsat =-15,55°C;G=280 Kg/m?3s
q"=10,6kw/m?, di=0,006 m
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FIGURA 2.4 EVALUACION DE CORRELACION DE SHAH A Tsat = -15.5 °C

PARA R22

Psat=3,2bar; Tsat=-12,92°C; G=280Kg/m?3s;
g"=10,6kw/mz2; di =0,006 m
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FIGURA 2.5 EVALUACION DE CORRELACION DE SHAH A Tsat = -12.92°C

PARA R22
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FIGURA 2.6 EVALUACION DE CORRELACION DE SHAH A Tsat = -3.44 °C

PARA R22
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FIGURA 2.8 EVALUACION DE CORRELACION DE SHAH A Tsat = 1.87 °C
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FIGURA 2.10 EVALUACION DE CORRELACION DE SHAH A Tsat = 11.5 °C

PARA R22

COEFCIENTES DE

TRANSFERENCIA

(W/m2°K)

Psat=7,6bar; Tsat=13,65 °C; G=280Kg/m3s;

10000
8000
6000
4000
2000

g"=15,1kw/mz2;, di =0,006 m

¢ EXPERIMENTAL
—— TEORICO

02 04 06 08
CALIDAD DE VAPOR

FIGURA 2.11 EVALUACION DE CORRELACION DE SHAH A
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El comportamiento mostrado por la correlacion se Shah es siempre
decreciente, es decir, el coeficinte de transfrerencia de calor disminuye
a medida que crece la calidad de vapor, inicialmente a temperaturas
bajo O tiende a sobreestimar y subestimar el coeficiente de
transferencia de calor a medida que varia la calidad pero luego a
temperaturas superiores a 0°C tiende a siempre a subestimar el

coeficiente de transferencia de calor experimental.

2.2.2 Evaluacion utilizando la correlacion de Kandlikar

Al igual que en la correlacion de Shah se disefidé una hoja de calculo y
se trabajo con los mismos parametros de entrada para evaluar esta
correlacion.

A diferencia de la correlacion anterior, ésta se evaliua de manera mas
sencilla y requiere de menos parametros, lo que facilita las cosas al
disefiador de equipos térmicos.

A continuacién se presenta los valores obtenidos con la hoja de
célculo mencionada conjuntamente con los valores experimentales

correspondientes.
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CONDICIONES |
C He COEF. CONVEC. EXTERIOR
PROPIEDADES T TEMP. EXTERIOR
PRESION DE SATURACION (Ps) 09 6 23
TEMPERATURA DE SATURACION (Ts)  -155599214 . d | 0B
 Bhv=hg | 217193193 x| D15
DENSIDAD DE VAPOR (pv) | 125459843 . ¢" | 10800
DENSIDAD DE LIQUIDO (p) | 133514684
CALOR ESPECIFICO (Cp) 111086145
COEFICIENTE POR CONDUCCION (k) | 0,1077799%
TENSION SUPERFICIAL (0) 4
VISCOCIDAD DE VAPOR () | 0,000011222
VISCOCIDAD DE LIQUIDO (U 0,00026656
NUMEROQ DE PRANDTL (Pr) | 2747368139
NUMERO DE REYNOLDS (Re) 437923919 ‘ ‘ _
COEF. CONVEC. SOLO LIQUIDO (o) | 506,7576114
NUMERO DE FROUDE (Fr) - 0517936421 | ESTRATIFICAGION DESPRECIABLE |

NUMERO DE CONVECCION (Co) (Frl >004) 0356101521  Co 035610152,
NUMERO DE CONVECCION (Co) (Frl <0,04) 0356101521
CONSTANTES DE KANDLIKAR el €2 3 c4 cs
Co <065 11% 09 B67 2 07 0
Co>065 05683 02 1058 07 0

PROCESO INCORRECTO

_PROCESQ CORRECTO

¢ | B | he U | Tw | ¢ | B | he U | Tw
10600 0,00020946 3436,13093” _ 10800 000020946 3553,108127

FIGURA 2.14 MODELO DE HOJA DE CALCULO PARA CORRELACION DE

KANDLIKAR
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Psat=4,45bar; Tsat=-3,44°C; G=363kg/m?s;
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FIGURA 2.18 EVALUACION DE CORRELACION DE KANDLIKAR A
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FIGURA 2.19 EVALUACION DE CORRELACION DE KANDLIKAR A
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FIGURA 2.20 EVALUACION DE CORRELACION DE KANDLIKAR A
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Psat=8,3bar; Tsat=16,69°C; G=280kg/m?3s;
g"=16kw/m?; di= 0,006 m
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FIGURA 2.2.23 EVALUACION DE CORRELACION DE KANDLIKAR A
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48

El comportamiento de la correlacion de Kandlikar queda
plenamente identificado en las figuras 2.15 a 2.24, de la
observacion de estas se puede concluir que para
temperaturas inferiores a 0°C el coeficiente de transferencia
de calor es sobreestimado y guarda una condicion de
paralelismo con los valores experimentales, para
temperaturas entre 0 y 10°C la correlacion presenta una
buena aproximacion y para temperaturas superiores a 10°C
el coeficiente de transferencia de calor es subestimado.

Cabe notar que para valores de calidad menores a 0.25 la
correlacién presenta un comportamiento creciente a medida
gue se acerca al valor de calidad 0, esta tendencia sera

menos notoria a medida que disminuye la temperatura.

2.3 Modificacion y evaluacion del modelo corregido paratubos
lisos
Para la construcciéon del modelo de factores de correccién que se
propone se aplicard el mismo método en ambas correlaciones
salvo una pequefia excepcion en la correlacion de Shah en la
cual se realiza una modificacién para poder proseguir.
El comportamiento mostrado por la correlacién de Shah no guarda

paralelismo con respecto a los valores experimentales por lo que
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el introducir un factor de correccion multiplicativo no seria solucién
alguna para corregirla, por ello el primer paso a seguir sera hacer
gue esta produzca una tendencia que guarde mayor paralelismo a
los valores experimentales presentados.

El origen de este problema se encuentra en el factor de

acrecentamiento F,, ya que en la correlacion de Shah el

coeficiente de transferencia se calcula a partir de la ecuacion (7)

F

o]

h
=" y el factor F, con la ecuacion (14) F, = F(1—x)%¢, por lo

lo

gue, a medida que aumenta la calidad de vapor, el valor del

coeficiente de transferencia para liquido h, tiende a disminuir y
F, tiende a crecer pero no lo suficiente para compensar la caida
de h,, razén por la cual los coeficientes empiezan a caer

alrededor de valores de calidad de 0.5.

Dicho comportamiento se logra corregir reemplazando el valor de
F, por el valor de F respectivo (valor escogido entre F,,F,yF..)
utilizado en el calculo de F,. Este cambio permite una tendencia
mas estable en la correlacion. A este primer proceso se lo
denominé “SHAH CORRECCION”.

Una vez realizado este primer proceso se puede iniciar con el

proceso para obtener el modelo de factores de correccion,

proceso que sera idéntico para ambas correlaciones.
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La primera accion a seguir es obtener una relacion entre el
coeficiente experimental y el tedrico obtenidos para cada valor de
calidad a una temperatura de saturacion determinada, para la
correlacion de Shah el valor teérico ser4 aquel obtenido con el
procedimiento “SHAH CORRECCION”, dicha relacién se denota

como s

valor expermiental

S= (34)

valorteorico

A continuacion se selecciona los valores de “s” que correspondan
a calidades superiores a 0.2, debido a que el refrigerante ingresa
al evaporador aproximadamente a esta calidad por lo que el rango
de accion efectivo de la correlacidon se encuentra en el rango de
0.2<x<1.

Con los valores seleccionados se obtiene un valor promedio que
es un valor representativo para cada temperatura de saturacion

evaluada y que se denota como “f”:

- (39)

Como se evalian 10 temperaturas de saturacidén, existen
entonces 10 valores de “f".

Idealmente los valores “f" podrian tomarse como factores de
correccibn  promedio para su valor de temperatura

correspondiente, pero los valores de velocidad masica (G) y calor
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por unidad de area (q”) no fueron los mismos para todas las
presiones de saturacion evaluadas, por lo que se hace necesario
introducir un factor de correccion en los valores de “f’ para
cuantificar los efectos de los flujos masico y de calor.
Este nuevo factor de correccion se denota como “k” y se multiplica
por el valor de “f” previamente encontrado para asi encontrar un
factor de correccién final al que se denotara como “Fc”.

Fc=k*f (36)
Para el valor de “k” existiran dos modelos, uno para la correlacion
de Shah y otro para kandlikar.

Para Shah:

" 05 30 0.8
k :2—[ q mJ [ 1 J (37)
q aplicado Gaplicado

Donde 321 indica el promedio de los valores de G representativos
de los experimentos y los valores de 0.5 y 0.8 obedecen a los

exponentes de el niumero de evaporacion Bo en F,, y el numero

deReen h,.

Para Kandlikar:

" 0.7 30 0.8
k = 2_[ C']I menorJ [ 1 J (38)
q aplicado Gaplicado
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Donde el exponente de 0.7 obedece a la constante C4 en la
correlacion de Kandlikar.

A los factores de correccion final “Fc” obtenidos con estos
modelos los encasillaremos dentro de un proceso que se
denominara “INTENTO 1”.

Con la intencion de ampliar un poco mas el andlisis se propone un
par de modelos alternativos para “k”.

Para Shah:

6183 05 32 0.8
q aplicado Gaplicado

Donde 16183 representa el promedio de flujos de calor aplicados

en los experimentos.
Para Kandlikar:

0.7 0.8
) :2_[ 1"6183J [ 321 J a8)
q 0 G 0

aplicad aplicad

Los valores de “Fc” obtenidos con estos modelos seran

encasillados bajo un proceso denominado “INTENTO 2”.

Una vez evaluadas las ecuaciones presentadas se tendran 10
valores de “Fc” por cada proceso (“INTENTO 1” e “INTENTO 2”) y

para cada una de las correlaciones.
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Con los factores de correccion “Fc” mencionados se procede a
generar dos modelos para estimar “Fc” en funcion de sus
respectivas presiones de saturacion, los modelos mencionados
seran una curva potencial y otra exponencial. Se escoge este tipo
de curvas por la facilidad de manejo que presentan.

De donde se obtiene lo siguiente:

INTENTO 1

Shah: Fc=5.6581 Psat>*"”®  (39)
Fc=0.0992 eP=™4572  (40)

Kandlikar: Fc=4.7399 Psat**'%  (41)
Fc=0.0929 gP™336=  (42)

INTENTO 2

Shah: Fc=5.3889 Psat>’®®*  (43)
Fc=0.0495 g6 (42)

Kandlikar: Fc=4.804 Psat*®>® (45)

Fc=0.0274 P91 (46)

Donde Psat se evallua en MPa
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Finalmente el valor del coeficiente de transferencia se obtendra de

la siguiente manera:

hy» = Fc (Valor Tedrico (47)

Donde valor tedrico para el caso de Shah sera aquel obtenido a

partir del procedimiento “SHAH CORRECCION”.

A continuaciébn se presenta aquellas evaluaciones que
presentaron mejor aproximacion a los valores experimentales.
Psat=2,9 bar; Tsat=-15,55°C; G=280kg/m?3s;
g"=10,6kw/mz; di= 0,006 m
W< 3000
n 2 ~ 2500 s
Wy ¥ ~
E x o 2000  — ¢ EXPERIMENT
w ' € 1500 —e——— AL
own = 1000 - = = = =KANDLIKAR
i ¢ EXP. INT. 1
o — 9500 SHAH EXP.
o 0 . . . . INT. 1
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
CALIDAD

FIGURA 2.25 EVALUACION DE MODELOS CORREGIDOS DE

SHAH Y KANDLIKAR A Tsat = -15.55 °C PARA R22




COEFCIENTES DE

TRANSFERENCIA

Psat=3,2 bar; Tsat=-12,92°C; G=280kg/m?3s;

3000

g"=10,6kw/mz2; di=0,006 m

~ 2500

> 2000
£ 1500

= =

*

EXPERIMENT
AL

~

L Y

= 1000
— 500

0,2 0,4 0,6

CALIDAD

0,8

= = = =KANDLKAR
EXP. INT. 1
SHAH EXP.
INT. 1

FIGURA 2.26 EVALUACION DE MODELOS CORREGIDOS DE SHAH Y

KANDLIKAR A Tsat =-12.92 °C PARA R22
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FIGURA 2.27 EVALUACION DE MODELOS CORREGIDOS DE SHAH Y

KANDLIKAR A Tsat =-3.44 °C PARA R22
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Psat=4,7 bar; Tsat=-1,8°C; G=280kg/m?3s;
g"=12kw/mz?; di=0,006 m
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FIGURA 2.28 EVALUACION DE MODELOS CORREGIDOS DE SHAH Y

KANDLIKAR A Tsat = -1.8 °C PARA R22
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FIGURA 2.29 EVALUACION DE MODELOS CORREGIDOS DE SHAH Y

KANDLIKAR A Tsat =1.87 °C PARA R22
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Psat=6,04 bar; Tsat=6,04°C; G=363kg/m?3s;
q"=18,3kw/m?; di= 0,006 m
W< 8000
? 2 2 6000 -
Eggé *~____.’.---’--‘-¢.__ * EXPERIMENTAL
5 U E 4000 +—¢ * .
5 ®~ * = = = =KANDLIKKAR
L Z = 2000 TEORICO
L(‘DJ 5 - SHAH
OF 0 : : : : CORRECCION
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
CALIDAD

FIGURA 2.30 EVALUACION DE MODELOS CORREGIDOS DE SHAH Y

KANDLIKAR A Tsat = 6.04 °C PARA R22
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FIGURA 2.31 EVALUACION DE MODELOS CORREGIDOS DE SHAH Y

KANDLIKAR A Tsat = 11.58 °C PARA R22
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FIGURA 2.33 EVALUACION DE MODELOS CORREGIDOS DE SHAH Y

KANDLIKAR A Tsat = 16.69 °C PARA R22
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Psat=8,6 bar;Tsat=17,9°C; G=363kg/m3s;

g"=21,4kw/mz2; di=0,006 m
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FIGURA 2.34 EVALUACION DE MODELOS CORREGIDOS DE

SHAH Y KANDLIKAR A Tsat =17.9 °C PARA R22

En las figuras 2.25 a 2.34 se presentan las evaluaciones
realizadas con los modelos corregidos de Shah y Kandlikar que
presentaron la mejor aproximacion al valor experimental.
Partiendo de la simple observacién de estos graficos se puede
establecer 3 rangos. El primero para las temperaturas evaluadas
bajo 0°C donde predominan los modelos exponenciales del
proceso “INTENTO 17, el segundo a temperaturas entre 0 y 10°C
donde predominan el modelo potencial del proceso “INTENTO1”
para la correlacion de Shah y el valor teérico de la correlacion de
Kandlikar y finalmente las temperaturas evaluadas mayores a

10°C donde predominan los modelos potenciales del proceso
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‘INTENTO 2”. Graficamente el modelo corregido de Shah es el
gue mas se acerca al patron que siguen los valores

experimentales.

Antes de definir el modelo se debe recordar que los datos aqui
presentados fueron evaluados para tubos con diametro interno de
6 mm, por lo que seria un error generalizar el mismo para cualquier
diametro por lo que sera necesario afiadir un factor mas al modelo
que permita utilizar el factor de correccion hallado para otro
diametro.

En la presente tesis se encontrara un factor que permita usar el
modelo corregido para diametros internos de 10.7 y 13.84 mm,
para ello se utilizé los datos experimentales de las tesis “Forced
convective boiling of R22 and 407C inside horizontal smooth and
microfin tubes” [1] y “Experimental and analytical investigatigation
of void fraction and heat transfer during evaporation in horizontal
tubes” [9].

Partiendo de la ecuacion (47), se tiene el valor experimental en
funcion del factor de correccion Fc y el valor tedrico que se

obtiene con el procedimiento SHAH CORRECCION.

h =Fc (\/alorTeériC%HAH CORRECCION) (47)
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Para utilizar esta expresién para otros diametros se aflade un
factor adimensional Kc que se denomina Factor de diametro, con
lo que se obtiene la siguiente expresion:

hee = Kc Fc (ValorTeoricq,,, . comecciod  (48)

Despejando Kc se tiene la siguiente expresion:

Kc= _ hTP (49)
FC (\/alorTeorlC%HAHCORRECCION)

Para este caso los valores que se reemplazan en h, vy

VanrTeorlc:oSHAH correcioy @ SON los coeficientes de transferencia de

calor promedio experimental y tedrico respectivamente a una
misma presion o temperatura de saturacion. De esta manera se
obtiene un valor de Kc representativo para el caso que se esté
analizando.

A continuacion se presentan los datos experimentales recopilados

para éste analisis.



Psat=0,5838 MPa; Tsat=5°C; di=0,01384 m
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Fuente: Véase Referencia [9]

FIGURA 2.35 COEFICIENTES EXPERIMENTALES A Tsat=5°C

Psat=0,721 MPa; Tsat=12°C; di=0,0107 m
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Fuente: Véase Referencia [1]

FIGURA 2.36 COEFICIENTES EXPERIMENTALES A Tsat=12°C
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Psat=0,77 MPa; Tsat=14°C; di=0,0107 m
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Fuente: Véase Referencia [1]

FIGURA 2.37 COEFICIENTES EXPERIMENTALES A Tsat=14°C

Como se puede apreciar en las figuras 2.35 a 2.37, los datos
experimentales recopilados no presentan una variacion similar en
sus valores de flujo de calor q” y velocidad masica G, de manera
gue se dificulta establecer la dependencia del factor de diametro
Kc, para solucionar este problema se recurre al teorema Pi de
Buckingham [6], que indica lo siguiente:

“Si una ecuacion de k variables es dimensionalmente homogénea,
se puede reducir a una relacibn entre k-r productos
adimensionales independientes, donde r es el nimero minimo de
dimensiones de referencia necesarias para describir las

variables”
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Para aplicar el teorema se empieza por proponer el factor de
diametro Kc como una funcién de los parametros ", G y Psat.
Kc=f(q",G,Psat) (50)

Tal como se presenta la ecuacién (50) no es posible aplicar el
teorema ya solo existen 3 variables dimensionales y el sistema
requiere de 3 dimensiones de referencia que son masa, longitud y
tempo (M, L y T), con lo que se obtiene cero grupos
adimensionales, por lo que se procede a modelar el factor Kc de

la siguiente forma:

(—j =f(q",G,Psat) (51)

Donde:
d, = Didmetro del modelo original (6 mm)
d, = Didmetro que se desea evaluar [mm]

n = Constante adimensional

Cabe notar que el valor de la constante n no tiene mayor
relevancia en el modelo simplemente se la introduce a manera de
artificio para hacer que el factor Kc sea diferente de la relacion
de diametros que se indican.

Reordenando la ecuacion (51) se obtiene:

d,"=f(q",G,Psat,d,") (52)
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Con la ecuacion (52) ya es posible aplicar el teorema ya que
cuenta con 5 variables dimensionales, con lo que se obtienen 2
grupos adimensionales.

Para el primer factor adimensional (pil) se tiene lo siguiente:
pil:d," g® G° d,"=M°L°T® (53)

Expresando las variables en funcion de las dimensiones de

referencia y resolviendo el sistema planteado se obtiene:

pil:d,"/d," (54)

Para el segundo factor adimensional (pi2) se tiene lo siguiente:
pi2: Psat g G’ d,"=M°L°T® (55)

Expresando las variables en funciéon de las dimensiones de

referencia y resolviendo el sistema planteado se obtiene:

pi2:— P gg

(@ G)"

Entonces la ecuacion (52) puede expresarse como:

d,\ ( Psat
(d_lj _9(«:4" G)“Zj 0

Reemplazando el valor de Kc:
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Esta ultima expresion también puede expresarse como:

1/Kc= ‘P(Mj (59)
Psat

Con la aplicacion del teorema de Buckinghan se consigue
describir el comportamiento de Kc sin importar la manera en que
varian ", G y Psat.

A continuacion se presentan los datos obtenidos con las

ecuaciones (49) y (58) para la correlacion de Shah.

TABLA 2.2 VALORES DE PI2 Y Kc PARA CORRELACION DE

SHAH
DATOS PARA CORRELACION SHAH
di=13,84mm; Tsat=5°C | di=10,7mm; Tsat= 12°C | di=10,7mm; Tsat= 14°C
PI12 Kc PI2 Kc PI2 Kc

174,055531 | 1,082952 |456,000439 |0,66407991 | 256,666667 | 0,72005905
254,791209 | 0,96823664 | 509,823989 | 0,7242252 |281,164246 | 0,70193835
360,329183 | 0,88212768 | 588,694035 | 0,75481413 | 314,351184 | 0,68984471
476,670704 | 0,90460486 344,354469 | 0,64839618
550,411918|0,69175141 385 0,66397183
794,451173|0,59707624 444 559707 | 0,53179907
1273,95604 | 0,45102289 486,99076 | 0,5593988

544,472222 | 0,60121276

628,702367 | 0,62044647
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FIGURA 2.38 VALORES DE PI2 Y Kc PARA CORRELACION DE

SHAH

En la figura 2.38 se presenta como varia el factor Kc en funcion
del parametro adimensional Pi2, a simple vista no se encuentra
algun patrén en comun entre las curvas pero si se restringe el
rango de PI2 s halla cierta relaciéon de semejanza entre las curvas

CcOomo Se muestra a continuacion.
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FIGURA 2.39 VALORES DE PI2 Y Kc PARA CORRELACION DE SHAH A

di= 13.84mm;Tsat =5°C Y di=10.7;Tsat = 14 °C
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FIGURA 2.40 VALORES DE PI2 Y Kc PARA CORRELACION DE SHAH A

di=10.7mm;Tsat = 12°C Y di=10.7mm;Tsat = 14 °C
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En la figura 2.39 se observa que para diametros diferentes las
curvas son proporcionales, es decir, obedecen a una determinada
escala, mientras que en la figura 2.40 en el rango en comun de
PI2 que poseen las curvas, estas guardan una relacion de
paralelismo. Bajo estas dos premisas se asume que la parte de la
curva de di=10.7 mm y Tsat=12°C correspondiente a valores de
250 < PI2 < 450 aproximadamente, tendra la misma forma que la
curva para di= 10.7 mm y Tsat= 14 °C, debido a la relacion de

paralelismo que se menciono previamente.

Una vez establecidas las curvas se procede a estimar un modelo
para la funcion bajo la cual varia Kc en funcién de PI2. Los
modelos que ofrece EXCEL para estas curvas tienen un bajo
poder de estimacion por lo que se utiliza un método numérico
denominado “Trazador cubico Natural”. Un trazador cubico es un
interpolador polinomial, que se forma para unir cada pareja de

puntos consecutivos (X, f.), (x4, f;.;) con un polinomio de tercer

orden diferente para cada pareja de puntos, de tal manera que se

garantizan propiedades como continuidad y suavidad en la curva.

A continuacién se presentan los trazadores cubicos generados

para las curvas presentadas.
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Para la curva con di=10.7 mm y Tsat= 14 °C se obtiene los
siguientes trazadores:

S;(xX)=a; +b;(x—x;)+c;(x—x;)* +d,;(x—x;)°  (60)
V] =0, 1....n-1; Valido para X; SX<Xj
Donde n es el nUmero de pares ordenados utilizados para generar
el trazador contando desde cero, en este caso se usaron 4 pares
ordenados entonces n=3, por lo tanto existen 3 trazadores.

Cabe recalcar que los valores de x representan la variable PI2 y el

valor S;(x) representa el factor de diametro Kc.

TABLA 2.3 CONSTANTES PARA TRAZADORES CUBICOS DE

LA CURVA di=10.7 mm Y Tsat= 14 °C (CORRELACION DE

SHAH)
CONSTANTES PARA TRAZADORES CUBICOS
X,=314,351 | a,=0,689 | b,=-1,898E-03 | C,=0 d,=5,7425E-07
X,=344,354 | @,=0,648 | b, =-3,475E-04 | C,=5,1688E-05 | d,=-8,2934E-07
X,=385 a,=0,664 | b,=-2,5613E-04 | C,=-4,9437E-05 | d, =2,7669E-07
X3=444,55

A partir de los trazadores generados con la tabla 2.3 se puede
podra generar las curvas para diferentes presiones de saturacion
para un mismo diametro (10.7 mm). Para ello sera necesario el

desfase de las curvas ya que asumen paralelas entre si, dicho
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desfase serd una funcion de las temperaturas y presiones de
saturacion de la curva generada con las constantes de la tabla 2.3
y aquella que se desee evaluar, es decir el valor de Kc deseado

estard dado por la expresion:

287 0.77
Kc, =| —— K 61
? [Tsath( Psat2j & @

Donde:
Kc, = Factor de diametro a la presion de saturacion deseada
Kc, = Factor de diametro generado con la tabla 2.3

Tsat2 =Temperatura de saturacion a la que se desea evaluar [°K]

Psat2= Presion de saturacion a la que se desea evaluar [MPa]

Para la curva con di=13.84 mm y Tsat= 5 °C se obtiene los
siguientes trazadores:
2 3
Sj(x)zaj+bj(x—xj)+cj(x—xj) +dj(x—xj) (60)

vj=0, 1....n-1; Valido para X; <X<X;,
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TABLA 2.4 CONSTANTES PARA TRAZADORES CUBICOS DE

LA CURVA di=13.84 mm Y Tsat=5 °C (CORRELACION DE

SHAH)
CONSTANTES PARA TRAZADORES CUBICOS
a‘O
Xo=254,791| 0 9682 | Bo=-0,001321 | C,=0 d,=4,531E-08
&
X,= 360,329 | =0 gg21 | 1;=0,000193 | C,=1,434E-05 | d,=-1,233E-07
a2
X,= 476,671 |=0 9046 | D,=-0,001476 | C,=-2,869E-05 | d,=1,297E-07
X3= 550,412

El valor de Kc a temperaturas de saturacion diferentes con el

mismo diametro esta dado por la siguiente expresion

278 \ 0.5838
Kc, = K 62
G (TsatZ)( Psat2 ) o

Donde:
Kc, = Factor de diametro a la presion de saturacion deseada
Kc,= Factor de diametro generado con la tabla 2.4

Tsat2 =Temperatura de saturacion a la que se desea evaluar [°K]

Psat2= Presion de saturacion a la que se desea evaluar [MPa]

A continuacion se presenta el mismo procedimiento para la

correlacion de kandlikar.




DATOS PARA CORRELACION DE KANDLIKAR

di=13,84mm; Tsat=5°C | di=10,7mm; Tsat= 12°C | di=10,7mm; Tsat= 14°C
PI2 k PI2 k PI2 k
174,055531 | 1,0817999 | 456,000439 | 0,70847872 | 256,666667 | 0,6394877
254,791209 | 1,04533627 | 509,823989 | 0,74060703 | 281,164246 | 0,62263273
360,329183 | 1,04453851 | 588,694035 | 0,73433427 | 314,351184 | 0,63275918
476,670704 | 1,03593347 344,354469 | 0,5843807
550,411918 | 0,75229783 385|0,58960629
794,451173|0,74675415 444,559707 | 0,54941424
1273,95604 | 0,57758301 486,99076 | 0,55684671
544,472222 | 0,57684648
628,702367 | 0,56902903
1.2 —e—di=13,84 mm; Tsat= 5°C
1 ‘\0—0/-\* —a— di=10,7 mm; Tsat= 14°C
\ di=10,7 mm; Tsat= 12°C
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FIGURA 2.41 VALORES DE PI2 Y Kc PARA CORRELACION DE

KANDLIKAR
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TABLA 2.5 VALORES DE PI2 Y Kc PARA CORRELACION DE KANDLIKAR
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Para poder analizar mejor las relaciones que presentan las curvas
de la figura 2.41, estas se dividen en dos graficas que muestran a

continuacion.

12 — di= 13,84 mm: Tsat = 5°C

1 T~ ——di=10,7 mm; Tsat = 14°C
038 NG

S 06

0,4
0,2

O T T T T T T

0 200 400 600 800 1000 1200 1400
PI2

FIGURA 2.42 VALORES DE PI2 Y Kc PARA CORRELACION DE

KANDLIKAR A di= 13.84mm;Tsat = 5°C Y di=10.7mm; Tsat = 14°C

En la figura 2.42 se observa la relacion de propocionalidad que
guardan ambas curvas, en esta ocasion se observa que la curva
para Tsat= 5°C es por completo proporcional a un segmento de
aquella para Tsat=14°C, a diferencia de la correlacion de Shah
donde solo eran proporcionales en determinados segmentos de
las curvas. Como la curva a Tsat= 5°C es por entero proporcional

a un segmento de la curva a Tsat= 14°C, se asume que la primera
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se comporta de igual manera que la segunda para valores de PI2
mayores a 1300 aproximadamente, por lo que en este analisis se
obtendrd en trazadores para toda la curva presentada a
Tsat=14°C y no para un segmento Unicamente, como se hizo para

el andlisis con la correlacién de Shah.

0,8
0,7 —
0,6 '\l/'\m\.w
0,5
< 04
0,3
0,2 —e—di=10,7 mm; Tsat= 12°C
0.1 —a—di=10,7 mm; Tsat= 14°C
0 T T T T T T
0 100 200 300 400 500 600 700
P12

FIGURA 2.43 VALORES DE PI2 Y Kc PARA CORRELACION DE

KANDLIKAR A di= 10.7mm;Tsat = 12°C Y Tsat = 14°C

En la figura 2.43 se reconfirma la relacion de paralelismo que
guardan curvas a un mismo diametro pero diferentes

temperaturas de saturacion.
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A continuacién se presenta los trazadores generados para las

curvas presentadas.

Para la curva con di=10.7 mm y Tsat= 14 °C se obtiene los

siguientes trazadores:

S;(xX)=a; +b;(x—x;)+c;(x—x;)* +d; (x—x;)’

vj=0, 1....n-1; Valido para x; <X<X;,

(60)

TABLA 2.6 CONSTANTES PARA TRAZADORES CUBICOS DE

LA CURVA di=10.7 mm Y Tsat= 14 °C (CORRELACION DE

KANDLIKAR)

CONSTANTES PARA TRAZADORES CUBICOS

X, = 256.6666 2 %;107 b, =-1.06173E-03 | C;=0 dy= 6.3191E-07
X,=281.1624 | @&,=0,6143 | b =7.5955E-05 |C =4.6440E-05 |d,=-1.1929E-06
X,=314.3511 | a,=0,6244 | b,=-7.8329E-04 |C,=-7.2332E-05 | d,= 1.4885E-06
X3= 344.3544 33,57601 b,=-1.1037E-03 | C,=6.16528E-05 | O,=-7.6075E-07
X, =385 a,=0,5819 | b,=1.3766E-04 |C,=-3.1111E-05 | d,= 2.9568E-07
Xs= 4445597 | @;=0,5422 | b,=-4.2155E-04 | C,=2.1722E-05 | d.=-1.8009E-07
X¢=486.9907 | 8= 0,5496 | b,=4.4908E-04 | C,=-1.2030E-07 | d;=-1.6524E-08
X,=544.4722 |a,=0,5683 | b,=1.4698E-04 | C,=-4.05265E-06 | d, = 1.6038E-08
Xg= 628.7023

El valor de Kc a temperaturas de saturacién diferentes con el

mismo diametro esta dado por la siguiente expresion




Donde:

) =

287
Tsat2 \ Psat2

0.77

) Ke, (63)
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Kc, = Factor de diametro a la presion de saturacion deseada

Kc, = Factor de diametro generado con la tabla 2.6

Tsat2 =Temperatura de saturacion a la que se desea evaluar [°K]

Psat2= Presién de saturacion a la que se desea evaluar [MPa]

Para la curva con di=13.84 mmy Tsat=5 °C se obtiene los

siguientes trazadores:

S;(x)=a,; +b;(x—x;)+c¢;(x—x;)* +d; (x—x,)°

V] =0, 1....n—-1; Valido para X; SX<X

j+l

(60)

TABLA 2.7 CONSTANTES PARA TRAZADORES CUBICOS DE

LA CURVA di=13.84 mm Y Tsat= 5 °C (CORRELACION DE

KANDLIKAR)

CONSTANTES PARA TRAZADORES CUBICOS

X,=174.0555 | a,=1,0819 | b,=2.1667E-05 | C,=0 d,=-7.4363E-08
&

X,= 254.7912 | =1 04452 | b,=-1.4324E-02 | C,=-1.8011E-05 | d,= 1.7281E-07

X,=360.3291 | a,=0,8958 | b,=5.4026E-04 | C,=3.6703E-05 | d,=-2.6636E-07
a'3

X3=476.6707 | -1 03606 | 05 =-1.7355E-03 | C,=-5.6265E-05 | O,= 3.7444E-07
a,

X,=550.4119 | =0 75007 | b,=-3.9253E-03 | C,= 2.6569E-05 | d, = -4.3347E-08

Xs=794.4511 | @ b, = 1.29821E-03 | C; = -5.1653E-06 | 0= 3.5907E-09
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=0,74671

X, =1273.9560

El valor de Kc a temperaturas de saturacion diferentes con el

mismo diametro esta dado por la siguiente expresion

278 Y 0.5838
Kc, = K 64
G2 (TsatZ)( Psat2 j G (64)

Donde:

Kc, = Factor de diametro a la presion de saturacion deseada

Kc,= Factor de diametro generado con la tabla 2.7

Tsat2 =Temperatura de saturacion a la que se desea evaluar [°K]

Psat2= Presion de saturacion a la que se desea evaluar [MPa]

2.4 Evaluacion de correlacion para tubos microaleteados

(Wolverine)

Para el caso de tubos microaleteados los datos experimentales

fueron obtenidos de la investigacion “Forced convective boiling of

R22 and 407C inside horizontal smooth and microfin tubes” [1].

Para determinar los coeficientes experimentales se utilizé un

aparato de prueba cuya seccion de prueba es calentada

eléctricamente por consiguiente el valor de flujo de calor es

conocido.
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En la figura 2.44 se detalla el aparato de prueba utilizado por la

investigacion previamente mencionada.
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Fuente: Véase Referencia [1]

FIGURA 2.44 APARATO DE PRUEBA PARA TUBOS

MICORALETEADOS
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El proceso experimental para estimar el -coeficiente de

transferencia de calor experimental citado por la fuente es el

siguiente [1]:

Para determinar el coeficiente de transferencia se parte por

encontrar la calidad de vapor al ingreso de la seccion de prueba

con la siguiente ecuacion:

Donde:

q",. = Flujo de calor del precalentador eléctrico

AT, = Subenfriamiento a la entrada del precalentador

A continuacion se procede a obtener la calidad de vapor a la

salida de la seccion de prueba con la siguiente expresion:

qu
X, =X 66

Donde:

q",. = Flujo de calor aplicado a la seccion de prueba

Ahora se considerara que la calidad de vapor varia linealmente

con la longitud del tubo, es decir para un valor de calidad X,
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existira un valor de longitud z; y cuya relacion se describe a
continuacion:
Z;
X; :x1+TAx (67)

Donde:
L = longitud de la seccion de prueba

Finalmente el coeficiente de transferencia local estara dado por la

siguiente expresion:

-1
helad Tp—Tsat In(D,/D) (68)
q" e 27 LK,

Donde:
Tp = Temperatura de la pared exterior
Tsat = Temperatura de saturacion

D, = Diametro exterior del tubo

D = Diametro interior del tubo

Como los valores de temperatura exterior se miden en la parte
superior e inferior del tubo el coeficiente final de transferencia sera

la media entre los coeficientes obtenidos para dichas posiciones.
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A diferencia del analisis para tubos lisos para este caso solo se

presenta un analisis a una misma temperatura de saturacion de

14.1 °C pero a diferentes velocidades masicas entre 100 y

250 Kg / m? s.

La seccion de prueba posee las siguientes caracteristicas

geomeétricas:

Diametro exterior = 12.7 mm

Diametro interior = 11.98 mm

Espesor de pared = 0.36 mm

Altura de aleta = 0.235 mm

Numero de aletas = 70

Angulo de hélice = 20 °

Los resultados obtenidos fueron los siguientes:

14000
12000
A <
% © ~ 10000
b
LIJLux
E &2 8000
w e
LL
O &%= 6000
Lz
8 &~ 4000
O F
2000

Psat=7,7 bar; Tsat=14.1°C; q" = 10Kw / m?;
di=0,01198 m; 8=20° n=70

_.-—-._.__
| * *
L *
a o o
-—" 4 g . "
*

*

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

CALIDAD DE VAPOR

¢100Kg/ m2s
m 150 Kg/ m2s
200Kg/ m2s
250 Kg/ m2s

Fuente: Véase Referencia [1]
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FIGURA 2.45 INFLUENCIA DEL FLUJO MASICO EN LOS

COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA EN R22

A continuacion se presenta la hoja modelo utilizada para los calculos seguida

de las evaluaciones realizadas con sus respectivos datos experimentales.

CONDICIONES
Hu COEF. CONVEC. EXTERIOR
PROPIEDADES TH TEMP. EXTERIOR
PRESION DE SATURACION (Ps) 077 G 250
TEMPERATURA DE SATURACION (Ts) 14,11900369 di 001198
Ahv = hfg 1932817297 X 02
DENSIDAD DE VAPOR (pv) 32547670 g 10000
DENSIDAD DE LIQUIDO (pl) 1.234 762006
CALOR ESPECIFICO (Cp) 1211 534363 DATOS DE ALETA
COEFICIENTE POR CONDUCCION (ki) 0,0929404%8 e 0000235  altura de la aleta
TENSION SUPERFICIAL () 0,009637195 Pt 0000537661 paso entre aletas
VISCOCIDAD DE VAPOR {Hg) 1 2706E-05 ] 001198 diametro intermo maximo
VISCOCIDAD DE LIQUIDO () 0000215116 [t 20 angulo de helice
PESO MOLECULAR (M) 86 47
PRESION REDUCIDA (pr) 0,154308617
NUMERO DE PRANDTL (Pr) 2804158354
NUMERO DE REYNOLDS (Re) 11138 20021
COEF. CONVEC. SOLO LIQUIDO (o) 465 B366734
NUMERO DE FROUDE (Fr) 0349153512 ESTRATIFICACION DESPRECIABLE
ENHANCEMENT FACTOR FOR MICROFIN TUBES (Emf) 16425
LIQUID PHASE TUBULAR REYNOLDS NUMBER(R® re) 1113820021
RIBBED TUBE ENHANCEMENT FACTOR (ERS) 1944491819
LOCAL VOID FRACTION (£) 0021752217
ESPESOR LOCAL DE CAPA ANULAR DE LIQUIDO (B) 0,002929852
LIQUID FILM REYNOLDS NUMBER (Re L)fim 1113820021
CONV. BOIL, HEAT TRANSFER COEF, FOR ANULAR FILM(Clcb) 3950338531
NUCLEATE BOILING HEAT TRANSFER COEFICIENT (0in) 2537 439932
LOCAL MICROFIN FLOW BOLING HEAT TRANSFER COEF, (Cimf) 4205 934285

FIGURA 2.46 HOJA MODELO PARA CORRELACION DE WOLVERINE
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Psat=7,7 bar; Tsat=14.1°C; q" = 10Kw / m?;
G=100 kg /m?s; di=0,01198 m

W]
A< 8000 R
U) ~—~
L 5 X 6000 —— = § & » == =sas—
Exy . ‘e e EXPERIMENTAL
w W g 4000
56~ —= TEORICO
=z
% 2 2 2000 =
O |_ O T T T T

0 02 04 06 08 1

CALIDAD DE VAPOR

FIGURA 2.47 EVALUACION DE CORRELACION DE WOLVERINE A G =

100 Kg/ m2 s PARA R22

Psat=7,7 bar; Tsat=14.1°C; q" = 10Kw / m2;
G=150kg /m?s; di=0,01198 m

10000

< 8000 —t oy

~ 6000 4% ¢ EXPERIMENTAL
£ 4000 —=_ TEORICO

= 2000

0 . . . .

0O 02 04 06 08 1

COEFCIENTES
DE
TRANSFERENCIA

CALIDAD DE VAPOR

FIGURA 2.48 EVALUACION DE CORRELACION DE WOLVERINE A G =

150 Kg/ m? s PARA R22
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Psat=7,7 bar; Tsat=14.1°C; q" = 10Kw / m?,
G=200 kg / m2s; di=0,01198 m
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FIGURA 2.49 EVALUACION DE CORRELACION DE WOLVERINE A G =

200 Kg/ m? s PARA R22

COEFCIENTES DE

TRANSFERENCIA

(W/m2°K)

Psat=7,7 bar; Tsat=14.1°C; q" = 10Kw / m?;
G=250kg /m2s; di=0,01198 m

15000
.
. ¢ e
10000 RPSEIC >
5000 —_———
O 1 1 1 1
0 02 04 06 0,8 1

CALIDAD DE VAPOR

¢ EXPERIMENTAL
—=— TEORICO

FIGURA 2.50 EVALUACION DE CORRELACION DE WOLVERINE A G =

250 Kg/ m? s PARA R22
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En las figuras 2.47 a 2.50 se observa que a medida que se la
velocidad méasica G crece manteniendo los demas parametros
constantes los coeficientes experimentales de transferencia de
calor tienden a incrementar su valor a diferencia de los valores
tedricos que tienden a disminuir. Cabe resaltar que los valores
experimentales presentan una tendencia creciente y decreciente
con un punto de inflexibn que se mantiene en un valor muy
cercano a x = 0.8 mientras que los valores tedricos presentan una

tendencia aparentemente constante.

2.5 Modificacion y Evaluacion del modelo corregido para tubos
microaleteados

Para elaborar el modelo de factores de correccion para la
correlacion de WOLVERINE se utilizara un procedimiento similar
al de tubos lisos, con la diferencia que para este caso los datos
experimentales disponibles se presentaban variando en funcion
de la velocidad masica con una presion de saturacion y un flujo de
calor constantes, por lo que el modelo generado tendrd como
variable a la velocidad masica en este caso.

Al revisar las evaluaciones previas con la presente correlacion se
nota una tendencia decreciente de la misma, graficamente es muy

poco perceptible y aparentemente se presenta como una
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constante. Para poder aplicar un factor de correccion primero
debera corregirse la tendencia decreciente y hacer que la
correlacion presente un patron mas acorde con los datos
experimentales.

La ecuacion de WOLVERINE presenta la siguiente forma

Qe = Emf[(anb)3 +(ERBacb)3]l/3 (69)
Lo que se pretende es hacer que posea un patrdn creciente con la
calidad de vapor al menos en el rango entre 0.2 y 0.8 tal cual se
presenta en los datos experimentales, por ello la calidad debe
estar presente en el factor que se introducira en la correlacion
para su correccion en primera instancia. Haciendo uso de los
propios factores adimensionales que nos ofrece el modelo se

escoge el factor E.; debido a que presenta una tendencia

decreciente y podra equiparar el comportamiento creciente de los
valores de calidad.

Una vez escogidos los parametros se proponen el siguiente factor
gue corregira la tendencia de la correlacion en el rango de calidad

previamente establecido:
c=(x Egg)® (70)

La ecuacién (70) es vélida para valores en el rango de

0.2<x<0.8.
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Ahora se obtiene un nuevo valor para el coeficiente de
transferencia al que se califica como “WOLVERINE

CORRECCION” y esta descrito por la siguiente expresion:
hp =C e (71)
Donde:

h., = Coeficiente bifasico de transferencia [W / m? °K]

o, = Valor tedrico de correlacion de WOLVERINE [ W / m? °K ]

Para el rango de 0.8 < x < 1 se sigue el siguiente proceso:

Primero se evalla la correlacion de WOLVERINE con un valor de
calidad bastante proximo a 1 en este caso se trabaj6 con
x = 0.9999 y se multiplica por un factor 0.512 que se obtiene de la
operacion “0.8"3”. El motivo de ésta operacién es el de establecer
una tendencia decreciente para valores de calidad mayores que
0.8, punto en el cual los valores experimentales muestran
presentan un punto de inflexion.

Con este coeficiente de transferencia de calor estimado se
procede a interpolar los coeficientes de transferencia de calor
entre este Ultimo y aquel encontrado con el proceso

“WOLVERINE CORRECCION” para una calidad de 0.8.
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Ahora, es coherente establecer un factor de correccion para el
valor de h,.

Se comienza estableciendo una relacion entre los valores
experimentales y aquellos obtenidos con la expresiéon
“‘WOLVERINE CORRECCION” para valores de 0.2 < x < 0.8,

dichos valores se denotan como “s_;”

valor experimental
" valortedrico

(72)

Una vez obtenidos los valores s_., se procede a obtener un valor

mf 1
promedio de los mismos en cada valor de velocidad masica, dicho
valor representa su respectivo valor de velocidad masica y es

denotado como “ f_.”

St T Sz Feeeeree S
fr = - (73)

Como se evaluaron 4 valores de velocidad masica existen 4

valores de f_,. Con dichos valores se construye una gréfica f,;

vs. Velocidad masica y se obtiene un modelo exponencial a partir
de la misma ya que fue este el que mejor se adapto a los valores

tabulados. Llegando a la siguiente expresion:

Fc , =0.6495 ¢ (74)

Donde:
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Fc, = Factor de correccion final microaleteado

G = Velocidad masica [kg / m2 s ]

El modelo presentado es valido para tubos microaleteados con
diametros internos maximos de 11.98 mm
Finalmente el valor final corregido de la presente correlacion sera

obtenido con la siguiente expresion:

hre = FCot NrpoLverinecorreccion (75)

A continuaciones se presentan las respectivas evaluaciones con

el modelo corregido.

Psat=7,7 bar; Tsat=14.1°C; q" = 10Kw / m?;
G=100kg /m2s; di=0,01198 m

6000 //M
0}. & EXPERIMENTAL

—=— CORREGIDO

COEFCIENTES DE
TRANSFERENCIA
(W/m2°K)

N
o
o
o

CALIDAD DE VAPOR

FIGURA 2.51 EVALUACION DE MODELO CORREGIDO DE

WOLVERINE A G =100 Kg/ m? s PARA R22
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Psat=7,7 bar; Tsat=14.1°C; q" = 10Kw / m?,
G=150 kg / m2s; di=0,01198 m

5o < 10000

W 2 = 5000

z Wo

Wy & % 6000 ¢ EXPERIMENTAL

E O Z 4000 —=— CORREGIDO
P

& %= 2000

O
l_ O T T T T

0 02 04 06 08 1

CALIDAD DE VAPOR

FIGURA 2.52 EVALUACION DE MODELO CORREGIDO DE

WOLVERINE A G = 150 Kg/ m? s PARA R22

Psat=7,7 bar; Tsat=14.1°C; q" = 10Kw / m%;
G=200 kg /m?2s; di=0,01198 m

W < 12000
0 9 2 10000
w > .
E o2 8000 L\ ¢ EXPERIMENTAL
i £ 6000 —®— CORREGIDO
22z 4000
W << 2000
O
O I_ 0 T T T T

0 02 04 06 08 1

CALIDAD DE VAPOR

FIGURA 2.53 EVALUACION DE MODELO CORREGIDO DE

WOLVERINE A G =200 Kg/ m? s PARA R22
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Psat=7,7 bar; Tsat=14.1°C; q" = 10Kw / m?,
G=250kg /m?s; di=0,01198 m

15000

10000 M ¢ EXPERIMENTAL

5000 —=— CORREGIDO

(W/m2°K)

COEFCIENTES DE
TRANSFERENCIA

0 02 04 06 08 1

CALIDAD DE VAPOR

FIGURA 2.54 EVALUACION DE MODELO CORREGIDO DE

WOLVERINE A G = 250 Kg/ m? s PARA R22

Como se puede apreciar en la figuras 2.51 a 2.54 el efecto de
inducir un comportamiento creciente y decreciente alrededor del
valor de calidad de 0.8, sumado al efecto del factor de correccion
introducido permite una buena aproximacion de las curvas teérica

y experimental.
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CAPITULO 3

3 RESULTADOS

En el presente capitulo se presentan los resultados obtenidos en las
evaluaciones y modificaciones realizadas con los modelos de Shah,
Kandlikar y Wolverine para tubos lisos y microaleteados
respectivamente. A partir de ellos se definira el modelo final corregido

para cada una de las correlaciones en cuestion.

3.1 Resultados para la correlacion de Shah

Los resultados son obtenidos a partir del analisis de las medias de
error absoluto que se obtuvieron durante la modificacion del
modelo original de Shah.

El proceso de calculo de error es el siguiente:

En cada de valor de presion de saturacion se manejan hasta un
maximo de 8 valores de calidad por lo que existen 8 valores

experimentales y 8 valores tedricos para el coeficiente de
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transferencia de calor, con lo que se obtiene 8 porcentajes de error

en valor absoluto a través de la expresion:

valor tedrico—valor experimentaj

%error = 100 (76)

valor experimental

De estos porcentajes de error encontrados se escoge aquellos que
se encuentran en el rango de 0.2 < x < 1 y se promedian
encontrado una media de los errores absolutos que representa el
error para el valor de presion de saturacion que se analiza.

Este proceso se repite para las 10 presiones de saturacion
evaluadas en cada uno de los procesos analizados (Correlacion de

Shah, CORRECCIION SHAH, INTENTO 1 e INTENTO2).

No se toman en cuenta los errores negativos ya que en ciertos
casos la curva teorica tiende a sobreestimar y subestimar la curva
experimental (véase figuras 2.4 a 2.6), por lo que, al realizar la
media del error los valores positivos y negativos de error tienden a
anularse entre si dando como resultado una media de error
pequefia que no refleja el verdadero poder de estimacion del

proceso que se analiza.
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200-000, SHAH

200;60% CORRECION
—=— POT. INT. 1

100 AN EXP.INT. 1

1TOU, 0070

\ —%— POT. INT. 2

166;60% | —— EXP. INT. 2

—s— CORRELACION
5-009% DE SHAH

T T U, 0% /M
20 A5 = 10 5 1% 15 20
S E———

1.00-0N00,
=100,0070

% de Error
D

Temperatura ( °C)

FIGURA 3.1 PORCENTAJES DE ERROR PARA MODELOS

PROPUESTOS PARA LA CORRELACION DE SHAH

A partir de la tabla y figura 3.1 se puede inferir que los menores
errores absolutos se presentan se presentan en rangos de
temperatura diferentes para distintos modelos utilizados por lo que
nuestro modelo final tendra presentara tres modelos para tres
rangos de temperatura plenamente definidos. En la figura se
presenta los valores de la tabla 3.1 graficamente cabe notar que se
despreciaron lo valores obtenidos para las temperaturas de -3.4 y
6.04 °C, ya que se consideraban aberrantes por distorsionar la

grafica.
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El primer rango sera para Tsat < 0 °C, donde el menor porcentaje
de error se presenta en el modelo exponencial del proceso
‘INTENTO1” y es de 32.21%, valor un tanto elevado para ser
permisible como error pero cuya causa mas probable es el tercer
valor evaluado para Tsat = -3.4 °C donde las condiciones de flujo
de calor y velocidad masica fueron elevadas para su
correspondiente valor de presion de saturacién en comparacion
con las otras presiones evaluadas lo que causa un crecimiento de
los coeficientes , si se descarta este tercer valor el error tenderia a
estar alrededor del 20%, un valor mas aceptable. Cabe recalcar
gue el tercer punto no fue tomado en cuenta durante la generacion
del modelo por el error exagerado que presentaba.

El segundo rango sera para 0 < Tsat < 10 °C donde el modelo
exponencial del proceso “INTENTO 1”7 que aunque no presenta la
menor media, si se desprecia el valor para 6.04 °C que se descarta
en la grafica el error promedio desciende considerablemente hasta
un valor cercano a 17%.

El tercer rango sera para Tsat > 10 °C donde el modelo potencial
del proceso “INTENTO 2” presenta la mejor aproximacion con una

media de error de 9.09%.



El modelo obtenido tendra la siguiente forma:
he =Kc Fe (Fh,) (77)
Donde:
h., = Coeficiente bifasico de transferencia [ W / m2 °K ]

Fc = Factor de correccién

98

F = Factor de acrecentamiento respectivo (Escogido de entre F,

F.., F.., del modelo original de Shah)

h, = Coeficiente de transferencia de la fase liquida [W / m? °K ]

Kc = Factor de diametro.

El factor de correccion Fctomara los siguientes valores:

Para -16 <Tsat < 0 °C; Fc=0.0992 gPsat44572
Para Tsat 0 < Tsat< 10 °C; Fc=0.0992 gPsar4457z

Para 10 <Tsat < 18 °C: Fc=5.3889 Psat*’*®

Donde:

Tsat = Temperatura de Saturaciéon

Psat = Presion de Saturacion en MPa

El factor de diametro Kc tomara los siguientes valores:
Para di = 6 mm; Kc =1

Para di = 10.7 mm; Véase ecuaciones (60), (61) y tabla 2.3

Para di = 13.84 mm; Véase ecuaciones (60), (62) y tabla 2.4
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El presente modelo es vélido para valores de calidad mayores a

0.2 (x>0.2).

3.2 Resultados para la correlacion de Kandlikar
A continuacion se presenta los resultados obtenidos a partir del

analisis de la medias de error absoluto obtenidos durante la

modificacion de la correlacion de Kandlikar.
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—e— correlacion de kandlikar
—8— POT. INT. 1
« o EXP. INT. 1
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FIGURA 3.2 PORCENTAJES DE ERROR PARA MODELOS

PROPUESTOS PARA LA CORRELACION DE KANDLIKAR

A patrtir de la tabla Y figura 3.2 se definira el modelo corregido para
la correlacion de Kandlikar, para el cual estableceremos también
tres rangos de temperatura. En este caso también se descartaron
los valores para las temperaturas de -3.4 y 6.04 °C ya que
distorsionaban el patrén seguido por la curva.

Para -15 < Tsat < -2 °C el mejor resultado se obtiene con el
modelo exponencial del proceso “INTENTO 1”. Al igual que en el
caso anterior la media de error absoluto para este rango se vera
afectada por las condiciones de evaluacion del tercer dato por lo
gue al descartar este dato el error tendera a un valor alrededor del

20%.
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Para -2 < Tsat < 6 °C la mejor aproximacién se obtiene con la
correlacion de Kandlikar con una media de error de 10.79%.
Resultado que indica que probablemente la correlacion fue
desarrollada usando dicho rango de temperatura de saturacion.

Para Tsat > 6 °C el menor error se logra con el modelo potencial

del proceso “INTENTO 2” siendo este de 14.09%.

El modelo corregido tendra la siguiente forma:
h, =Kc Fc (C1 (Co)“ (25Fr)% +C,Bo™ 2.2) h, (78)
Donde:

h., = Coeficiente bifasico de transferencia [ W / m2 °K ]

Fc = Factor de correccion
Kc = Factor de diametro

C,..C,,C;,C,,C, = Constantes del modelo Kandlikar

Co = Numero de Conveccion

Bo= Numero de Evaporacion

El factor de correccion Fctomara los siguientes valores:
Para -16 <Tsat < -2 °C; Fc=0.0929 gPsar+336=
Para Tsat -2<Tsat<7°C; Fc=1

Para 7 <Tsat < 18 °C; Fc=4.804 Psat**®
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Donde:
Tsat = Temperatura de Saturacion [°C ]

Psat = Presion de Saturacion [MPa]

El factor de diametro Kc tomaré los siguientes valores:
Para di = 6 mm; Kc =1
Para di = 10.7 mm; Véase ecuaciones (60), (63) y tabla 2.6

Para di = 13.84 mm;; Véase ecuaciones (60), (64) y tabla 2.7

El presente modelo es valido para valores de calidad mayores a

0.2 (x>0.2).

3.3 Resultados para la correlacion de Wolverine

A continuacion se presenta los resultados obtenidos a partir del
analisis de la medias de error absoluto obtenidos durante la
modificacion de la correlacion de WOLVERINE.

Se debe notar que para este modelo el factor de correccion sera
funcién de la velocidad masica “G”, fue necesario disefiarlo asi ya
gue la informacion experimental disponible para tubos

microlateados nos limitaba a trabajar de esta manera a diferencia
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de las correlaciones para tubos lisos donde fue posible trabajar en
funcion de la presién de saturacion.

A continuacién se presentan los resultados obtenidos.

TABLA 3.3 ERRORES ABSOLUTOS OBTENIDOS PARA LOS

MODELOS ORIGINAL Y CORREGIDO DE WOLVERINE

COMPARACION DE ERRORES PARA CORRELACION DE
WOLVERINE
VELOCIDAD MASICA MODELO
(Kg /m2s) CORRELACION CORREGIDO
100 8,68% XO|  9,02% =
150 26,36% X 1,61% =
200 42,88% X 2,78% =
250 56,74% X 4,23% =
X | SUBESTIMA
O | SOBRESTIMA
= | SOBREPUESTA

De la tabla 3.3 se puede concluir que el modelo posee una buena
aproximacion para flujos elevados.

En este caso no se establece rango alguno para la aplicacion del
modelo de factores de correccion ya que su Unica variable sera la
velocidad masica.

El modelo no se pudo hacer extensivo a otros valores de diametro
ya que no se encontré6 mas datos experimentales disponibles para

ello.
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El modelo final presentara la siguiente forma:

Psat :
he = 0.77 Fc..; (ERB X)Ug Eni [(anb)3 +(ERBacb)3]1 3 (79)

Donde:

h., = Coeficiente bifasico de transferencia [ W / m2 °K ]

Psat= Presidn de saturacion a la que se desea evaluar [MPa]

a,,= Coeficiente de transferencia por evaporacion nucleada
[W/m2°K]

a, = Coeficiente de transferencia por evaporacion convectiva
[W/m2°K]

E.; = Factor de costilla

x= Calidad de vapor

E. ;= Factor de acrecentamiento de flujo

Fc. ;= Factor de correccion para tubo microaleteado

El factor de correccion Fc,tomara los siguientes valores:

Fc . =0.6495 e***¢  (80)

Donde:

G = Velocidad masica [Kg/ m2s ]
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El presente modelo es vélido para valores de calidad mayores a
0.2 y menores que 0.8 ( 0.2 < x £ 0.8), y diametros internos

maximos (di) iguales a 11.98 mm.

Para valores de 0.8 < x < 1 los coeficientes de transferencia de
calor se interpolan entre el coeficiente de transferencia de calor
obtenido con la correlacién de Wolverine multiplicado por un factor
de 0.512 y aquel obtenido con la ecuaciéon (79) para un valor de

X=0.9999
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CAPITULO 4

4 APLICACION DE RESULTADOS: DISENO DE UN
EVAPORADOR DE R22 DE TUBOS Y CORAZA

En el presente capitulo se aplicara los modelos corregidos para la
obtencion de los coeficientes bifasicos de transferencia para el disefio
de un evaporador de tubos y coraza.

A continuacién se presenta el caso de un evaporador que se disefio y
construy6 por requerimiento de una determinada empresa, una vez en
funcionamiento, éste no cumplié adecuadamente su funcion, y el R22

no se evaporaba en su totalidad.

El evaporador funciona con Propilengilcol al 35% de concentracion
como fluido caliente y R22 como refrigerante.
Las temperaturas de entrada y salida del propilenglicol son:

Tin=2°C
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Tout=-5°C

El flujo de Propilenglicol es de 30 GPM es decir 0.0018925 md/s

La temperatura de evaporacion seréa de -10 ° C.

Las caracteristicas geométricas del evaporador se detallan en la

siguiente tabla:

TABLA 4.1 PARAMETROS GEOMETRICOS DE EVAPORADOR

PARAMETROS GEOMETRICOS
gauge

espesor de pared de tubo 20 ]0,888| mm
diametro exterior d 12,7 | mm
Numero de tubos/ pase N 62
Numero de pases Np 2
Distancia de entre centro de tubos Pt 16,7 | mm
Diametro de coraza Ds 0,22 | m
Distancia entre bafles B 0,12 | m
longitud L 2 m
Area Interna de Transferencia Ai 8.51 | m2

Se cree que la posible causa del problema fue que la correlacion
utilizada para determinar el coeficiente de transferencia de calor en el
interior de los tubos sobreestimaba dicho valor, provocando una
subestimacién del area de transferencia de calor en el equipo.

A continuacion se redisefiara el evaporador aplicando el modelo
corregido de Kandlikar utilizando los mismos parametros geométricos
del disefio original a excepcion de la longitud y por lo tanto el area que

cambiardn al variar el coeficiente de transferencia interno.
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Posteriormente se realizard un analisis similar utilizando tubos
microaleteados en lugar de tubos lisos para de esta manera observar

el cambio en la longitud.

4.1 Diseifio de Evaporador utilizando el modelo corregido para
tubos lisos (Kandlikar)
Antes de iniciar el andlisis deben obtenerse las propiedades de los
fluidos frio y caliente respectivamente.
Las propiedades del R22 se obtuvieron de tablas de propiedades
termodinamicas del Texto “Fundamentos de termodinamica de Van
Wylen”[7], mientras que las propiedades del Propilenglicol se

evaluaron a partir de las siguientes ecuaciones [5]:

Temperatura de congelacion:

Te
27315

=A +A0+AD> (81)

Donde:
T = Temperatura de congelacion del Propilenglicol [°K]
0 = Concentracion del Propilenglicol (0.35)

A, A, A, = Constantes del modelo
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Densidad, Coeficiente de conduccion y Calor especifico:

P —A+Ad+ A327315 A4827_:|3_'15+A5(27_?'15j (82)

Donde:
P, = Representa la propiedad que se desea evaluar de acuerdo a
los valores de A .... A, introducidos en el modelo

T = Temperatura a la que se desea evaluar las propiedades [°K]

Viscosidad dinamica

27315 27315 AS(273.15 ?

LN(P) = A + A0 +A S22 4 AGE22 Tj (83)

Donde:

LN(P,) = Viscosidad dindmica

La tabla 4.2 presenta los valores de las constantes de las

ecuaciones presentadas
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TABLA 4.2 CONSTANTES PARA MODELOS DE PROPIEDADES

DE PROPILENGLICOL

P Cp K M TF
Constante | Kg/m3 KJ/Kg °K | W/ m °K Pa*s °K
Ao 1
A1 508,41109 4,47642 1,18886 -1,02798 -0,03736
A2 -182,4082 0,60863 -1,4911 -10,03298 -0,4005
A3 965,76507 | -0,71497 -0,69682 -19,93497
A4 280,29104 | -1,93855 1,13633 14,65802
As -472,2251 0,47873 0,06735 14,6205

Las propiedades del R22 se evaluaron a la temperatura de

evaporacion de — 10 ° C y se presentan en la siguiente tabla:

TABLA 4.3 PROPIEDADES DEL R22 A-10°C

PROPIEDADES DEL R22
PRESION DE SATURACION (Ps) 0,3543 Mpa
TEMPERATURA DE SATURACION (Ts) -10 °C
CALOR SENSIBLE DE EVAPORACION (hfg) | 213132 JIKg
DENSIDAD DE VAPOR (pv) 15,3045608 | Kg/m3
DENSIDAD DE LIQUIDO (pl) 1317,52306 | Kg/m?
CALOR ESPECIFICO (Cp) 1130 JIKg °K
COEFICIENTE DE CONDUCCION (Kl) 0,105 |W/m°K
TENSION SUPERFICIAL (O) 0,01327 | N/m
VISCOCIDAD DE VAPOR (lg) 0,0000115 | Pas
VISCOCIDAD DE LIQUIDO (ul) 0,000256 | Pas
ENTALPIA DE LIQUIDO SAT. hf 33012 JIKg
ENTALPIA DE VAPOR SAT. hg 246144 JIKg

Las propiedades del Propilenglicol se evaluaron a la temperatura

de entrada excepto la viscosidad del conjunto que fue evaluada a
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la temperatura del conjunto que representa la media entre las
temperaturas de entrada y salida indicadas al inicio del analisis.

Las propiedades se presentan en la siguiente tabla:

TABLA 4.4 PROPIEDADES DEL PROPILENGLICOL

PROPIEDADES PROPILENGLICOL A Tin
CONCENTRACION = 35%

TEMPERATURA DEL CONJUNTO (Th) -1,5 °C
DENSIDAD DE LIQUIDO (pl) 1035,317092 | Kg/m?
CALOR ESPECIFICO (Cp) 3777,902492 | J/Kg °K
COEFICIENTE POR CONDUCCION (kI) | 0,436419076 | W/ m °K
VISCOCIDAD DEL LIQUIDO 1,48646E-05 | Pas
VISCOCIDAD DEL CONJUNTO (Ub) | 2,27235E-05 | Pas
TEMPERATURA DE CONGELACION | -16,97278984| °C

Una vez determinadas las propiedades de ambos fluidos es posible
hallar la carga térmica. Con el caudal y la densidad de entrada
podemos determinar el flujo masico entrante.

m=pQ (84)
De donde se obtiene un flujo entrante de 1.959 Kg/s para el
Propilenglicol. Con este dato procedemos a hallar la carga térmica
a partir de la siguiente ecuacion:

g=m, Cp AT (85)
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Donde AT es la diferencia de temperatura entre las temperaturas
de entrada y salida del propilenglicol. De esta manera se obtiene
una carga de 51815.3 W.

El siguiente parametro a determinar es el flujo de R22 requerido,

para ello se aplicara la siguiente expresion:
q = Mgy, (hg —h,5,) (86)
Donde:

h, = Entalpia de vapor saturado [J/Kg]

h,_,, = Entalpia para un valor de calidad x = 0.2 [J/Kg]

Se asume que el R22 ingresa al evaporador con una calidad
cercana a 0.2, ya que proviene de una valvula de expansion lo que
origina una expansion isentalpica en la misma, razon por la cual no
ingresa como liquido saturado proveniente del condensador (véase

figura 4.1).
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Psat 1
"A
Psat2
Expansion
Isentalpica
x=0
x=1
// x=0.2 \
-

FIGURA 4.1 PROCESO DE EXPANSION ISENTALPICA
Para el calculo de este valor de entalpia aplicamos la siguiente
ecuacion:

h.=h; +xhy,  (87)

Donde:

h, = Entalpia de liquido saturado [J/Kg]

hfg = Calor sensible de evaporacion [J/Kg]

Finalmente obtenemos que el flujo de R22 requerido es de 0.3038
kg/s.

La geometria del evaporador sera la misma que se obtuvo del
disefio original, es decir los didmetros de tubos y coraza y el

arreglo de tubos seleccionado sera el mismo, ya que el objetivo
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aqui es comparar la longitud resultante una vez aplicado el modelo
corregido.

El disefio se realizard a través de un proceso iterativo donde se
ingresara una longitud inicial que luego ser4 comparada con una

obtenida al final del analisis hasta llegar a un valor comun.

A continuacién se presenta los paradmetros geométricos utilizados.

TABLA 4.5 PARAMETROS GEOMETRICOS DE EVAPORADOR

REDISENADO
PARAMETROS GEOMETRICOS
gauge

espesor de pared de tubo 20 0,888 | mm
diametro exterior d 12,7 |mm
Numero de tubos/ pase N 62
Numero de pases Np 2
Distancia de entre centro de tubos Pt 16,7 |mm
Diametro de coraza Ds 0,22 | m
Distancia entre bafles B 0,12 | m
longitud asumida L 4 m
area de transferncia interna

Ai |17.022| m?

Con los datos presentados procedemos a calcular la velocidad

masica (G) para un tubo y el flujo de calor por unidad de area (q”),
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ambos necesarios para el calculo del coeficiente de transferencia

en el interior de los tubos con el modelo de Kandlikar.

La velocidad masica se calculara a partir de la siguiente expresion:

4 rhRZZ

Donde:

Ms,, = Flujo méasico de R22 [kg / 5]

N = Numero de tubos por pase

di = Didmetro interno de tubos [m]

De donde se obtiene que G = 52,296 Kg / m? s. Con este valor
procedemos a calcular el Numero de Froude con el propdsito de

conocer si existira estratificacion en el flujo:

2
Fr= ZG _
P g di

Se obtiene que Fr = 0.014 por lo tanto el flujo seré estratificado es
decir parte de la pared interna del tubo estara seca y perjudicara la
transferencia de calor.

El flujo de calor por unidad de area se obtiene de la siguiente

manera.

" q
=—— (89
=ar ©

Donde:
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g = Carga termica [w]

L = Longitud de evaporador [m]

Cabe recalcar que el area escogida es aquella en la pared interna
del tubo. El valor obtenido es de 3382.2235 W / m2.

Con estos parametros ya conocidos es posible aplicar el modelo de
Kandlikar para hallar el coeficiente de transferencia interno. El

modelo a utilizarse sera:

hre = Kc Fc (C,(Co)% (25Fr)% +C,Bo%2.2) h,,
Donde:
h.. = Coeficiente bifasico de transferencia [ W / m? °K ]

Fc = Factor de correccion

Kc = Factor de diametro
C,..C,,C;,C,,C, = Constantes del modelo Kandlikar

Co = Numero de Conveccion

Bo= Numero de Evaporacion

El factor de correccién correspondiente se obtendra de la siguiente

manera. Para -15 < Tsat < -2:

FC — 00929 ePsat*4.3365
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Con lo que se obtiene un factor de correccion Fc = 0.4317, que
serd constante para el un valor de presidn de saturacion
Psat = 0.3543 MPa

En cuanto al factor de didmetro Kc, durante el capitulo 2 se calculd
éste para diametros internos de 10.7 y 13.84 mm, para este caso el
didmetro interno es de 10.924 mm, por estar cercano a 10.7 se
utiliza los valores de Kc para di=10.7 mm.

Para calcular el valor de Kc, primero se debe hallar el parametro

Psat

adimensional PI2, | ———
((qu G)l/2

J, con lo que se obtiene un valor de

PI2= 887.997 , este valor se encuentra se encuentra fuera de los
valores tabulados por la tabla 2.5, por lo que se procede a
extrapolar la curva generada hasta estimar el valor de Kc, con lo
gue se obtiene aproximadamente un factor de diametro Kc= 1.16,
a este valor obtenido se disminuye un 20 % para considerar que el
didmetro para este caso es un poco mayor que aquel para el cual
se calculo la curva, ademas de el efecto de extrapolar la curva,

teniendo esto en cuenta el valor final para es de Kc=0.925.

El siguiente paso sera establecer la temperatura de pared del tubo
misma que sera utilizada posteriormente para establecer el

coeficiente externo de transferencia.
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Asumiendo que la resistencia ofrecida por el espesor de la pared
del tubo sera despreciable tendremos que la temperatura en la

pared del tubo sera:

Tw= (q_j +Tsat  (90)
hre
Donde:
q” = Flujo de calor por unidad de area [W / m? ]

h., = Coeficiente interno bifasico [W / m? °K]

Tsat = Temperatura de saturacion del R22 [°K]

Ahora sera posible calcular el coeficiente externo para ello se

utiliza la correlacion de Mc Adams [2] que posee la siguiente forma:

0.55 1/3 0.14
h =036 K [PECs | [CPA (1 (91)
° De /,l| k W

Donde:
De = Didametro hidraulico del arreglo de tubos seleccionado [m]

G, = Velocidad mésica en la coraza [kg / m? s]
M, = Viscosidad dinamica a la temperatura del conjunto Tb [Pa s]
U, = Viscosidad dinamica a la temperatura de pared Tw [Pa s]

4, = Viscosidad dinamica a la temperatura de entrada Tin [Pa s]
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Ptzﬁ—” do?

De=4 4 4 Para un arreglo triangular (92)
7 do

Donde:

Pt = Distancia entre centros de tubos [m]
do = didametro externo de los tubos [m]
Ds = Diametro de Coraza [m]

C = Espacio libre entre tubos [m]

B = Distancia entre Bafles [m]

FLUJO —7

==

1

=1

Fuente: Libro: Heat Exchangers, Selection, Rating and Design [2]

FIGURA 4.2 DESCRIPCION DE ARREGLO TRIANGULAR

El Modelo de Mc Adams es valido pa 2x10°<Re, <1x10°.
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El coeficiente externo calculado presenta una ligera variacion a lo
largo de la longitud evaluada ya que la temperatura de pared en el
tubo varia conforme la longitud por lo que una vez obtenidos todos
los valores de coeficientes externos se utilizard un valor promedio y

a partir de éste realizar los calculos posteriores.

A continuacion se procede a encontrar el coeficiente global de
transferencia U utilizando la siguiente ecuacion:

1
V=1 1 ©4

7_1’_7
e

(0]

Finalmente se obtendra la longitud requerida para evaporar al R22,
misma que sera la sumatoria de pequefos segmentos de longitud
gue se obtienen con el cambio en la calidad de vapor que se
introduce.

A7 = r-thz hfg AX
7 diU (Th—Tsat)

Donde:
AX = Variacion en la calidad de vapor
Th = Temperatura del conjunto [°K]

h;, = Calor sensible de vaporizacion [W / m? °K ]

di = didmetro interno de tubo [m]
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Finalmente la sumatoria de los AZ obtenidos representa la longitud
requerida para evaporar al R22, esta longitud debera dividirse para
el nimero de pases designado para obtener la longitud del
evaporador.

A continuacion se presenta los resultados obtenidos con el

procedimiento de disefio explicado:

1200

1000 MV g V“\‘\‘\\\

o)

S

S
o«

—e— KANDLIKAR

—=— KANDLIKAR
: CORREGIDO

(W/mz2°K)
D
o
o

COEFCIENTE INTERNO
DE
TRANSFRENCIA
N
o
o

200

o T T T T
0 0,2 04 0,6 038 1
CALIDAD DE VAPOR

FIGURA 4.3 COMPARACION DE COEFICIENTE DE

TRASNFERCIA INTERNO PARA TUBO LISO

De la tabla 4.6 se puede observar que la longitud requerida de
evaporacion es de 8.02 m y un area de transferencia interna de

17.0221 m?, por lo que la longitud del evaporador sera de 4.01 m
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ya que se asignaron 2 pases. La longitud y area del evaporador
obtenidas son de alrededor de 2 veces la del disefio original.

El coeficiente de transferencia de calor promedio obtenido con la
correlacion de Kandlikar es 2.5 veces el correspondiente valor
obtenido con el modelo de correccién de Kandlikar de desarrollado

en la presente tesis.
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4.2 Diseilo de evaporador utilizando el modelo corregido para

tubos microaleteados (Wolverine)

Para este disefio el procedimiento a efectuarse sera exactamente

el mismo que para tubos lisos a excepcidn de que se afiaden unos

cuantos parametros geométricos mas por las caracteristicas del

tubo microaleteado y naturalmente el modelo para calcular el

coeficiente interno de transferencia.

A continuacién se presenta los parametros geométricos para el

disefio con tubos microaleteados:

TABLA 4.7 PARAMETROS GEOMETRICOS DE EVAPORADOR

CON TUBOS MICROALETEADOS

PARAMETROS GEOMETRICOS

espesor de pared de tubo 0,483 | mm
diametro exterior d 12,7 | mm
Numero de tubos/ pase N 62
Numero de pases Np 2
Distancia de entre centro de tubos Pt 16,7 | mm
Diametro de coraza Ds 0,22 | m
Distancia entre bafles B 0,12 | m
longitud asumida L 253 | m

ef 0,254 mm altura de la aleta

pf 0,6143908 | mm paso entre aletas
ds 11,734 mm | diametro interno maximo

Qf 18 angulo de helice

N aletas 60 numero de aletas
0,037 m2/ m | Ai/L (area interna/longitud)
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Los detalles geométricos de los tubos microaleteados se obtienen
del anexo 1.

El flujo de calor por unidad de area (q”) es diferente en esta
ocasion ya que el area interna del tubo cambia drasticamente por
las microaletas, para ello se obtiene la superficie interna a partir del
area interna por unidad de longitud:

Ai=A LN Np (96)

Donde:
Ai = Superficie interna del tubo microaleteado

A, = Superficie interna por unidad de longitud del tubo

L = longitud asumida del evaporador
N = Numero de tubos por pase

Np = Numero de pases

Ahora se procede a calcular correspondiente velocidad masica
(G).Donde G =45.32 Kg/ m?s.

El flujo de calor por unidad de area (q”) sera de 7529.105 W / m?2
Con estos valores encontrados sera posible usar el modelo

corregido de tubos microaleteados que se presenta a continuacion:

Psat 3
e = (ﬁjFCmf (ERB X)m Ene [(anb)3 + (ERBa'cb)E):I1
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Donde:

h., = Coeficiente bifasico de transferencia

Psat= Presién de saturacion a la que se desea evaluar [MPa]
a,, = Coeficiente de transferencia por evaporacion nucleada

o, = Coeficiente de transferencia por evaporacion convectiva

E,; = Factor de costilla
x = Calidad de vapor

E. ;= Factor de acrecentamiento de flujo

Fc. ;= Factor de correccion para tubo microaleteado

El factor de correccion Fc, sera el siguiente:

Fc ., =0.6495 **?¢| 2=
0.771

Psatj

Reemplazando el correspondiente valores de G se obtiene un

factor Fc,, = 0.822 para un valor constante de G=45.32 kg/ m?s

Es necesario indicar que el modelo fue obtenido para tubos con
didmetros internos maximos de 11.98 mm y en este caso dicho
pardmetro es de 11.734, por lo que se sugiere que el valor de

Fc,; calculado se reduzca un 20%, con lo que se obtiene un valor

de Fc,,=0.2985
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El procedimiento para el calculo de los coeficientes interno (ho) y
global de transferencia (U) serd exactamente el mismo que el
usado para tubos lisos por lo que no se repetira este punto.
Finalmente para el célculo de la longitud se utiliza la ecuacién (95).
A continuacién se presentan los resultados obtenidos con el

procedimiento de disefio explicado:

4500

4000

3500
3000

N
al
o
o

—e— WOLVERINE
2000 —=— CORREGIDO

1900 M
1000 =

500

(W/ m2°K)

COEFCIENTE INTERNGC
DE
TRANSFRENCIA

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
CALIDAD DE VAPOR

FIGURA 4.4 COMPARACION DE COEFICIENTE DE

TRASNFERCIA INTERNO PARA TUBO MICROALETEADO

Como se puede observar en la tabla 4.8 la longitud de evaporador
obtenida es de 1.5 m alrededor de 0.75 veces la longitud original
de disefio. En cuanto al coeficiente de transferencia interno

promedio este mejora 3 veces.
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CAPITULO 5

5 CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

Conclusiones

1. EIl coeficiente de transferencia de calor experimental tiende a crecer
conforme se incrementa la velocidad masica “G”, en la mayoria de los
casos presenta un punto de inflexion para valores de calidad
comprendidos entre 0.7 y 0.8 (con mayor tendencia en el valor de 0.8),
dicho comportamiento es similar tanto en tubos lisos como

microaleteados.

2. La correlacion de Kandlikar para el caso de R22 en tubos de
diametros de 6 mm presenta una buena aproximacién para el rango
de temperaturas de saturacién comprendido entre -2 y 6 °C, donde el
error promedio obtenido es del 13%, mientras que para temperaturas
inferiores a -2 °C el error producido crece linealmente a medida que

desciende la temperatura siendo de 133 % a una temperatura de
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saturacion de -15 °C y para temperaturas mayores que 6 °C de similar
forma el error presenta un decrecimiento lineal al aumentar la

temperatura siendo de -60 % a una temperatura de 18 °C.

. La correlacién de Shah para el caso de R22 en tubos de didmetros de
6 mm no presenta buenas aproximaciones para el rango de
temperaturas analizados en la presente tesis, para temperaturas de
saturacion entre -2 y 18 °C el error producido con esta correlacion es
del -56 y -87 % respectivamente, es decir, se subestima el coeficiente
de transferencia de calor, mientras que para temperaturas inferiores a
-2 °C la correlacion tiende a sobreestimar inicialmente el coeficiente de
transferencia de calor y a medida que aumentan los valores de
calidad tiende a subestimarlo para un mismo valor de temperatura de
saturacion. Esta conclusion es valida para velocidades masicas

comprendidas entre 280 y 360 kg/ m? s.

. El modelo corregido de Kandlikar desarrollado en este trabajo
mantiene el error promedio de estimacion del coeficiente de
transferencia de calor dentro de un rango de + 20%, mientras que el
modelo corregido de Shah lo hace en un rango de + 23%, para

temperaturas de saturacion comprendidas entre los -15 y 17 °C. Esta
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conclusion es valida para tubos lisos de diametro interno 6mm y

velocidades masicas entre 280 y 360 kg/ m? s.

. La correlacion de Wolverine para tubos micoroaleteados, presenta un
decrecimiento lineal en el error de estimacion del coeficiente de

transferencia a medida que se incrementa le velocidad masica G.

. El modelo corregido de Wolverine presenta un error de estimacion
inferior al 10%, para el rango de rango de velocidades masicas

evaluadas (100 — 250 kg / m? s).
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Recomendaciones

1. Se recomienda usar los modelos corregidos desarrollados en flujos no
estratificados, ya que los coeficientes experimentales utilizados en

éste trabajo fueron obtenidos con flujos bajo dicha condicion.

2. Se recomienda ampliar la base de datos experimentales con tubos de
diferentes diametros y verificar la estimacion con el modelo propuesto

para el factor de correccion obtenido para tubos de 10.7 y 13.84 mm.
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APENDICES



UNS C12200
Catalog

Number

Number

of
Ridges

Helix
Angle
degrees

Outside
Diameter
inch (mm)

APENDICE 1

Bottom
WEL
inch (mm)

Ridge
Height
inch (mm)

CATALOGO DE TUBOS MICROALETEADOS

Nominal Inside

Surface Area
ft2/ft (m*/m)

135

Nominal Cross
Sect. Flow Area

inch? (mm?)

Weight Per
Unit Length
Ib/ft (kg/m)

53-33741208 0.374 (9.50) | 0.012 (0.305) | 0.008 (0.203) | 0.092 (0.028) | 0.096 (62.06) ]0.063 (0.094)
53-33751208 | 60 18 | 0.375 (9.53) | 0.012 (0.305) | 0.008 (0.203) | 0.092 (0.028) | 0.097 (62.45) |0.063 (0.094)
53-33751258 | 60 18 | 0.375 (9.53) | 0.013 (0.318) | 0.008 (0.203) | 0.092 (0.028) | 0.096 (62.06) |0.065 (0.097)
53-33751308 | 60 18 | 0.375 (9.53) | 0.013 (0.330) | 0.008 (0.203) | 0.091 (0.028) | 0.096 (61.74) |0.067 (0.100)
53-33751408 | 60 18 | 0.375 (9.53) | 0.014 (0.356) | 0.008 (0.203) | 0.091 (0.028) | 0.095 (61.03) |0.071 (0.106)
53-33751508 | 60 18 | 0.375 (9.53) | 0.015 (0.381) | 0.008 (0.203) | 0.090 (0.028) | 0.094 (60.32) |0.077 (0.115)
53-33751608 | 60 18 | 0.375 (9.53) | 0.016 (0.406) | 0.008 (0.203) | 0.090 (0.027) | 0.092 (59.61) |0.079 (0.118)
53-33761208 | 60 18 | 0.376 (9.55) | 0.012 (0.305) | 0.008 (0.203) | 0.092 (0.028) | 0.097 (62.77) |0.063 (0.094)
53-33761258 | 60 18 | 0.376 (9.55) | 0.013 (0.318) | 0.008 (0.203) | 0.092 (0.028) | 0.097 (62.45) |0.065 (0.097)
53-33761358 | 60 18 | 0.376 (9.55) | 0.014 (0.343) | 0.008 (0.203) | 0.091 (0.028) | 0.096 (61.74) |0.070 (0.104)
53-33761408 | 60 18 | 0.376 (9.55) | 0.014 (0.356) | 0.008 (0.203) | 0.091 (0.028) | 0.095 (61.35) |0.071 (0.106)
53-33761608 | 60 18 | 0.376 (9.55) | 0.016 (0.406) | 0.008 (0.203) | 0.090 (0.027) | 0.093 (59.94) [0.079 (0.118)
53-53761206 | 65 25 | 0.376 (9.55) | 0.012 (0.305) | 0.006 (0.152) | 0.092 (0.028) | 0.097 (62.77) |0.063 (0.094)
53-53761256 | 65 25 | 0.376 (9.55) | 0.013 (0.318) | 0.006 (0.152) | 0.092 (0.028) | 0.097 (62.45) |0.065 (0.097)
53-34851710 | 60 18 ]0.485 (12.32)] 0.017 (0.432) | 0.010 (0.254) | 0.118 (0.036) | 0.160 (103.10) |0.114 (0.170)
53-35001510 | 60 18 ]0.500 (12.70)] 0.015 (0.381) | 0.010 (0.254) | 0.123 (0.037) | 0.174 (111.94) |0.105 (0.156)
53-35001550 | 60 18 ]0.500 (12.70)] 0.016 (0.394) | 0.010 (0.254) | 0.123 (0.037) | 0.173 (111.48) |0.107 (0.160)
53-35001610 | 60 18 ]0.500 (12.70)] 0.016 (0.406) | 0.010 (0.254) | 0.123 (0.037) | 0.172 (110.97) |0.110 (0.164)
53-35001710 | 60 18 ]0.500 (12.70)] 0.017 (0.432) | 0.010 (0.254) | 0.122 (0.037) | 0.171 (110.06) |0.116 (0.172)
53-35001810 | 60 18 ]0.500 (12.70)] 0.018 (0.457) | 0.010 (0.254) | 0.122 (0.037) | 0.169 (109.10) |0.122 (0.181)
53-35001910 | 60 18 ]0.500 (12.70)] 0.019 (0.483) | 0.010 (0.254) | 0.121 (0.037) | 0.168 (108.13) |0.133 (0.198)
53-45001310 | 75 18 ]0.500 (12.70)] 0.013 (0.330) | 0.010 (0.254) | 0.124 (0.038) | 0.177 (113.87) |0.100 (0.149)
53-45021310 | 75 18 ]0.502 (12.75)] 0.013 (0.330) | 0.010 (0.254) | 0.125 (0.038) | 0.178 (114.84) |0.100 (0.149)
53-56232012 | 75 23 0.623 (15.82)] 0.020 (0.508) | 0.012 (0.305) | 0.153 (0.047) | 0.267 (172.19) |0.174 (0.259)
53-56232312 | 75 23 ]0.623 (15.82)] 0.023 (0.584) | 0.012 (0.305) | 0.151 (0.046) | 0.262 (168.71) 0.189 (0.281)
53-56232512 | 75 23 0.623 (15.82)] 0.025 (0.635) | 0.012 (0.305) | 0.150 (0.046) | 0.258 (166.39) ]0.209 (0.311)
53-76232012 | 60 27 0.623 (15.82)] 0.020 (0.508) | 0.012 (0.305) | 0.153 (0.047) | 0.267 (172.19) 0.169 (0.252)
53-76232512 | 60 27 10.623 (15.82)] 0.025 (0.635) | 0.012 (0.305) | 0.150 (0.046) | 0.258 (166.39) |0.204 (0.304)
53-76232812 | 60 27 10.623 (15.82)] 0.028 (0.711) | 0.012 (0.305) | 0.148 (0.045) | 0.253 (162.90) |0.226 (0.337)
53-46252012 | 75 18 ]0.625 (15.88)] 0.020 (0.508) | 0.012 (0.305) | 0.153 (0.047) | 0.269 (173.42) |0.171 (0.254)
53-46252312 | 75 18 ]0.625 (15.88)] 0.023 (0.584) | 0.012 (0.305) | 0.152 (0.046) | 0.263 (169.87) |0.192 (0.286)
53-56252512 | 75 23 ]0.625 (15.88)] 0.025 (0.635) | 0.012 (0.305) | 0.151 (0.046) | 0.260 (167.55) ]0.209 (0.312)
53-76252012 | 60 27 10.625 (15.88)] 0.020 (0.508) | 0.012 (0.305) | 0.153 (0.047) | 0.269 (173.42) 0.169 (0.252)
53-76253012 | 60 27 10.625 (15.88)] 0.030 (0.762) | 0.012 (0.305) | 0.148 (0.045) | 0.251 (161.74) |0.241 (0.358)
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