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RESUMEN

El trabajo realizado es un estudio de los procesos de
transferencia de calor que se presentan en un evapora
dor de expansidn directa, y la influencia sobre las -
propiedades termodindmicas y termofisicas, tanto del
medio de enfriamiento (refrigerante), asi como el me
dio a enfriarse (aire), ademids de la resistencia que
presentan al flujo de calor, el metal de que esté&n -
construidos los tubos como las aletas del evaporador.
Para luego obtener un método para disehar el evapora-
dor, utilizando un programa de computadora, principal
mente para determinar el &rea de transferencia de ca-
lor gue debe presentar el evaporador para que cumpla

a la vez los requerimientos mecdnicos como té&cnicos.
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INTRODUCCTION

El diseno de cambiadores de calor ha sido un &rea de
activa investigaci®n, los problemas de transferencia
de calor entre dos fluidos separados por una superfi-

cie s6lida ha sido estudiado por un tiempo muy largo.

Primeramente se presenta una teoria general de los -
procesos de transferencia de calor que existen asocia

dos a los cambiadores de calor.

El objetivo de este estudio es el de poder complemen-
tar los conocimientos tebricos recibidos con los tra
bajos experimentales realizados principalmente por
Martinelli y sus colaboradores, particularmente -
con Nelson y Lockartd, que presentan estudios de flu
jo de dos fases, para introducir en el medio una té&c

nica de disenar un evaporador de expansién directa.

Se estudiari cada una de las partes que puedan influen
ciar en la transmisién de calor, desde el refrigeran

te hasta el aire a acondicionarse.
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Para finalmente realizar el programa de computado
ra en lenguaje Basic, para determinar el &rea de -
transferencia de calor necesaria y determinar la cai
da de presidn del aire al pasar sobre el serpentin vy
la caida de presibn del refrigerante al fluir del ser

pentin.

6.0
S,



CAPITULO I

SUPERFICIES DE TRANSFERENCIA DE CALOR EN LA INDUS
A Y

TRIA DE LA REFRIGERACION

1.1. DEFINICION

Los dispositivos en el que se realiza la trans
ferencia de calor son los llamados cambiadores -
de calor, estos dispositivos realizan esta trans
ferencia de calor entre dos fluidos, la cantidad
de calor transferida puede calcularse igualando la
energia ganada por el fluido mids frio con la energia

perdida por el fluido m&s caliente.

Estos aparatos pueden tener muchas formas, sin em
bargo, el componente principal de estos distintos -
tipos de cambiadores son los tubos de metal siendo
el cambiador de calor el aparato m8s utilizado en
aplicaciones de calefaccifn, ventilacidn y acondi=

cionamiento de aire, aundueel cambiador de calor -

sea una parte del sistema total.



Segflin los fluidos que se utilicen en el cambiador
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de calor tienen sus aplicaciones en la calefaccidn,

ventilacidén y acondicionamiento de aire, como por

ejemplo; refrigerante - agua en el caso de enfria

dores y condensadores de agua helada donde tubos y

coraza se utilizan, agua - aire y refrigerante -ai

re, donde tubos con aletas son usados y en el caso

de aire-aire para recobrar calor son usados super

ficies tipo placa o cambiadores rotativos.

CLASES

Existen muchas maneras de clasificar a los cambia
dores de calor, una de ellas es si los fluidos se
mezclan o no, también la direccidn del fluido en
el cambiador de calor y la aplicacidén en que se

los utilizar4.

En el primer caso el tipo m&s sencillo de cambia-
dor de calor es un recipiente en el cual se mez
clan directamente un fluido caliente y otro frio

en tal sistema, ambos fluidos alcanzarin la misma
temperatura final, sin embargo, son mas comunes -
los cambiadores de calor en los cuales un fluido

estd separado del otro por una pared o divisidn a

través de la cual fluye el calor.



En cuanto a la direccidn del fluido a través del
cambiador de calor, los cuatro tipos m&s comunes

estdn ilustrados en la figura N2 1.1,

En flujo paralelo, los dos fluidos entran por un
mismo extremo, fluyen a través del cambiador en
la misma direccidn y salen por el otro extremo.

Mientras que en contra flujo o contra corriente,

los dos fluidos se mueven en direccidn contraria,
en cruce de flujos de paso simple un fluido se -
mueve a travds del serpentin de transferencia de
calor en &ngulo recto con la direccibn del otro
fluido, cuando se tiene cruce de flujo multipaso

uno de los fluidos va y viene hacia atrds y ade

lante.

La diferencia m&s importante entre estos cuatro -
tipos bdsicos, radica en la cantidad relativa del
drea de transferencia de calor requerida para pro
ducir un cambio de temperatura, para una diferen-
cia de temperatura dada entre los dos fluidos -

cuando ellos entran al cambiador.

La figura N2 1.2., muestra el drea relativa reque
rida para cada tipo, como una funcidn del cambio

de temperatura del fluido primario para condicio-

24



a) Flujo Paralelo

b) Contra flujo

¢) Cruce de Flujo

paso simple

d) Cruce de flujo

Multipaso

FIGURA N=2

1.1.
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Fluido L Fluido
caliente caliente
entrando t saliendo
Fluido Fluido
frio frio
entrando saliendo
Fluido ' Fluido
Caliente| liente
Entrando k Saliendo
Y
Fluido Fluido
frio frio
saliendo entrando
Fluido
caliente
?ntrando
Fluido v Fluido
frio frio
entrando saliendo
IFluido
caliente
saliendo
Fluido _ | Fluido
caliente : caliente
entrando + + saliendo
Fluido Fluido
frio frio

entrando entrando

CAMBIADOR.

TIPOS DE FLUJOS ATRAVES DEL



ARFA RELATIVA DE TRANSFERENCIA DE CALOR
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i
Flujo | Cruce
Paralelo | j Flujos )
. S e

2.00 ‘ 2///"
Contréflujo.
1.00 4 g .
i
0" SEN B

10 20 30 40 50 60 70 80 90
Aumento de la temperatura del fluido en porcentaje de

la diferencia de temperatura saliendo.

FIGURA N2 1.2, AREA RELATIVA DE TRANSFERENCIA DE
CALOR COMO UNA FUNCION DE LA RELA-
CION DEL AUMENTO (O DISMINUCION) DE
TEMPERATURA MAYOR PARA LA DIFERENCIA

DE TEMPERATURA ENTRE LOS FLUIDOS.
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nes tipicas establecidas. En la regi6n en el cual
el cambio de temperatura del fluido a través del
cambiador de calor es un.pequeﬁo porcentaje de 1la
diferencia de temperatura entre los dos fluidos en
trando,todas las unidades requiere la misma &rea,
el cambiador de flujo paralelo es de principal in
teré&s para aplicaciones en esta regibn, las unida-
des de cruce de flujo tiene un amplio rango de -
aplicaciones, los cambiadores en contra corriente

requiere el minimo de &rea dentro de todo el ran

go.

Otra clasificacién frecuente de los cambiadores de
calor se basa en la aplicaci6én para el cual ellos

se van a destinar, estas unidades tipicas en los
sistemas de refrigeracifn son descritas seguidamen

te para ilustrar sus caracteristicas.

Uno de ellos son los condensadores, el cual recibe
el vapor refrigerante recalentado procedente del
compresor, elimina el recalentamiento del vapor ¥
a continuacidén lo licfia, el condensador es el lu
gar donde se produce la eliminaci6n del calor en
un sistema de refrigeracibfn, algunos fluidos que
se encuentra en abundancia tales como el agua o el

aire son los encargados de llevarse el calor fuera
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del sistema, por lo cual los condensadores pueden

ser enfriados por agua o por aire.

En la categoria de los condensadores enfriados por
agua entran €l horizontal con tubos y envuelta,el
vertical con tubos y envuelta, el de serpentin y

envuelta, el de doble tuberia y el de evaporacidn.

El tipo mds frecuentemente usado es el condensador

horizontal con tubos y envuelta.

En el caso de los condensadores enfriados por aire,
en lugar de cederse el calor al agua se lo hace al
ajre, corrientemente un condensador enfriado por
aire consta de un serpentin con aletas sobre el
que se sopla aire para que el refrigerante se con
dense dentro de los tubos, generalmente un sistema
de refrigeracidn que utilice un condensador enfria
do por aire funciona con una temperatura de conden
sacidn ligeramente superior a la de un sistema gue
use un condensador enfriado por agua con una torre
de enfriamiento, ya que el condensador enfriado -
por aire, no necesita agua y no existe los peligros
de formacidn de incrustaciones, corrosidn o conge-

lacién.
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El otro tipo de cambiadores utilizados en un siste
ma de refrigeracibén es el evaporador, el cual en -
un sistema de refrigeracibén es el encargado de in
tercambiar calor desde la sustancia que se va a en
friar hasta el refrigerante en ebullidién, absor-

biendo calor del aire, agua o cualquier otra sus-

tancia.

Los evaporadores: se pueden clasificar como de circu
lacidn natural o forzada dependiendo de que un ven
tilador o una bomba obligue al fluido gue se va a
enfriar a moverse hacia las superficies de transfe
rencia de calor o que el fluido circule naturalmen
te debido a las diferencias de densidades entre el
fluido caliente y el frio, otra forma de clasifi-
car los evaporadores considera si el refrigerante
hierve dentro o fuera de los tubos, algunos evapo-
radores mantienen el refrigerante dentro de los tu
bos y el fluido que va a ser enfriado pasa por el
exterior de dichos tubos, otros mantienen al refri
gerante en una envuelta o inmersos en el ligquido -
refrigerante van los tubos que conducen al fluido
que se va a enfriar, otra distincibén que puede ha
cerse es entre inundados y secos, se dice gue un -
evaporador es inundado cuando el liquido refrigeran

te cubre toda la superficie de transmisidn -



1.3.

1.4.
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de calor vy se llama seco cuando una porcidn de la
superficie del evaporador se usa para recalentar -
el refrigerante, el gue un evaporador sea inundado
o seco depende también de gue el sistema use una

vdlvula de flotador o de expansién terméstatica.

DIMENSIONES

Generalmente las dimensiones de los cambiadores de
calor en un equipo tanto de refrigeracidn como de
aire acondicionado depende principalmente de la lon
gitud total del tubo que forma el serpentin, luego

de esto es lo que determina el nlmero de hileras vy
de filas que presentardé el serpentin, determinando
este arreglo el ancho, el alto y la profundidad que
presentard el intercambiador con su respectiva car-

casa.
El tamano del serpentin también puede estar determi
nado por el espacio que se disponga para su coloca-

cibén, en la figura N2 1.3., se presenta estas dimen

siones.

ARREGLOS

El problema de transferencia de calor en un banco
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S ConeEx, |

retorno

e
s

FIGURA N2 1,3. DIMENSIONES DE LOS CAMBIADORES DE
CALOR EN EQUIPOS DE REFRIGERACION

Y AIRE ACONDICIONADO.

de tubos introduce complicaciones, porque es nece
sario considerar ademds del espaciamiento y dispo
sicidn de los tubos, el nlmero de filas que presen

ta el banco de tubos.

Evidentemente que esto no es un limite para res-
tringir el nlimero de maneras de la cual se pueden
arreglar los tubos, pero son dos los mds frecuen-
temente encontrados, que otros, estos arreglos se
presentan en la figura N¢ 1.4. y son el arreglo -
en linea o cuadrado, y el arreglo escalonado o

tridngular.
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FIGURA N2 1.4. ARREGLOS EN BANCO DE TUBOS

a) EN LINEA; y, b)ESCALONADO.



CAPITULO II

ANALISIS DEL FENOMENO DE TRANSFERENCIA DE CALOR
2.1. LEYES BASICAS DE LA TRANSFERENCIA DE CALOR

La transferencia de calor puede definirse como la
transmisién de energfa de una regidn a otra, resul
tado de la diferencia de temperatura entre ellas,
la literatura sobre transferencia de calor gene-
ralmente reconoce tres modos diferentes de trans-
misidn de calor; conduccidn, radiacidn y conveccidn
el fGltimo de los tres, no cumple estrictamente con
la definicidn de transferencia de calor, porque pa
ra su operacifn también depende del transporte me
cédnico de masa, pero puesto que esta transmisién -
de energia, se efectfia desde regiones de temperatu
ra alta a regiones de temperatura baja, por lo -
cual ha sido aceptado el término de "Transferencia

de calor por conveccibn".

Conduccidn:

La conduccifn es un proceso mediante el cual fluye
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calor, desde una regibn de temperatura alta a otra
de temperatura baja, dentro de un medio (s6lido,1i
gquido o gaseoso) o entre medios diferentes en con
tacto fisico directo, en el flujo de calor por con
duccibn, la energia se transmite por comunicacibn

molecular sin desplazamiento apreciable de las mo
léculas. La conduccibn es el finico mecanismo por
el cual puede fluir calor en s6lidos opacos, la -
conduccibn es también importante en fluidos, pero

en medios no s6lidos estd generalmente combinada -
con la conveccibn, y en algunos casos, también con
la radiacién. La relacibn bdsica para la transfe-
rencia de calor por conduccién fue propuesta en
1.822 por B.J. Fourier, establecid que la rapidez

del flujo de calor por conduccibén (@) en un ma
terial, es igual al producto de las tres siguientes

cantidades:

a. La conductividad térmica del material, k.

b. E1 &drea de la seccibn a través de la cual fluye
el calor por aonduccibn, A (que debe ser medida
perpendicularmente a la direcci6n del flujo .de

calor).

c. El gradiente de temperatura en la seccibn, dT/dx;

es decir la rapidez de variacién de la temperatu
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ra T con respecto a la distancia x en la direc

cidén del flujo de calor.

Para describir la ecuacidn de conduccidén del calor
en forma matemdtica, se debe adoptar una conven-
cidén de signos, se especifica que la direccibn en
que se incremente la distancia x es la direccidn
del flujo de calor positivo, el calor fluir& auto-
maticamente desde los puntos de alta temperatura a
los de baja temperatura, de acuerdo a la segunda -
ley de la termodindmica, el flujo de calor serd po
sitivo cuando el gradiente de temperatura sea nega
tivo (Ver figura 2.1.). Consecuentemente la ecua-
cibn elemental para conduccidn en una dimensidn en

estado estable se escribe:

Q, = —KkA(dT/dx) (2.1)

Para congruencia dimensional de la ecuacién (2.1),
la rapidez del flujo de calor Qk se expresa en W,
el drea A en metro cuadrado y el gradiente de tem
peratura dT/dx en °C/metro, la conductividad té£
mica Kk es una propiedad del material e indica la
cantidad de calor que fluird a través de un area

unitaria si el gradiente de temperatura es la uni

dad, o sea W/m°C.
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Direccién del flujo de calor Direcciébn del flujo de caler
B ———d

T(x)

+4x
+4x

—tX ——— 4 X ’

FIGURA N2 2.1. DIAGRAMA QUE ILUSTRA LA CONVENCION DE
SIGNOS PARA EL FLUJO DE CALOR POR CON-

DUCCION.

Los materiales que tienen una alta conductividad
térmica se llaman conductores, mientras los que
tienen baja conductividad térmica se conocen co
mo aisladores, en general la conductividad varia
con la temperatura, pero en muchos problemas de

Ingenieria la variacibdn es tan pequena que puede

despreciarse.

En la figura N2 2.2., se muestran los ©O6rdenes
de magnitudes de las conductividades té&rmicas

de varias clases de materiales.
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Radiacidn:

La radiacidn es un proceso por el cual fluye calor
desde un cuerpo de alta temperatura a un cuerpo de
baja temperatura, cuando €stos estan separados por
un espacio que incluso puede ser el vacio, todos -
los cuerpos emiten calor radiante en forma conti-

nua, la intensidad depende de la naturaleza y de
la temperatura de la superficie. La importancia -
de la transferencia de calor por radiacidén se hace
mayor conforme se incrementa la temperatura de un
objeto, en los problemas de ingenieria que involu-
Cran temperaturas que se aproximan a las del medio
ambiente, el calentamiento por radiacién frecuente
mente puede ser menospreciado. Un radiador o un -
cuerpo negro emite energia radiante desde su super

ficie a una rapidez Qy dada por:

4
Qr 0A1T1q (2.2)
Donde Aj es el &rea de la superficie en metros -
cuadrados, Tj; es la temperatura de la superficie
en °K y o es una constante dimensional con un va

lor de 5.6733 x 10~8 W/metro2 °k%, la cantidad o

se conoce como constante de Stefan - Boltzmann.
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Una inspeccién a la ecuacidn (2.2), muestra que
cualquier superficie del cuerpo negro a una tem
peratura superior al cero absoluto, radia calor
a una rapidez proporcional a ia cuarta potencia
de la temperatura absoluta, una transferencia -
neta de calor radiante requiere una diferencia -
entre la temperatura de dos cuerpos cualesquiera,
entre los cuales tiene lugar el intercambio de
energia, la rapidez neta del calor radiante -
transferido entre un cuerpo negro y una cubierta

que lo envuelve también hegra, estd dada por:
4 4
Qr = 0A1(T1 - Ty ) (2.3)

Donde T, es la temperatura de la superficie de -
la cubierta en °C absolutos, los cuerpos reales
no satisfacen las especificaciones de un radia-
dor ideal, pero emiten radiacifn a una rapidez
menor gque los cuerpos negros, recibiendo el nom-
bre de cuerpos grises, la rapidez neta de calor
transferido de un cuerpo gris a una temperatura

T1, @ un Cuerpo negro a T2 gue lo envuelve, es:
4 4
Qp = oAzey (T3 - T,%) (2.4)

Donde €1 es el coeficiente de emisidn de la su-
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perficie gris a la emisifn de un radiador perfec

to a la misma temperatura.

Si ninguno de los dos cuerpos es un radiador per
fecto y si los dos cuerpos poseen entre si una -
relacifin geométrica-dada, la transferencia de
calor neta por radiacidn entre ambos cuerpos es

td4 dada por:

4 4
Qr = AqF1_,(T7 - T, ) o (2.5)
Donde F;_, es un médulo que modifica la ecuacidn
para radiadores perfectos de acuerdo con los coe
ficientes de emisibn y las geometrias relativas

de los cuerpos reales.

Convecci6n:

La conveccidn es un proceso de transporte de ener

gia por la accibén combinada de conduccibn de ca
lor, almacenamiento de energilfa y movimiento de -
mezcla, la conveccidn tiene gran importancia co
mo mecanismo de transferencia de energia entre -

una superficie s6lida y un liquido o un gas, la

transferencia por conveccibn se clasifica de -
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acuerdo con la forma de inducir el flujo; en con
veccidbn libre y conveccidn forzada. Cuando el
movimiento de mezclado tiene lugar exclusivamen-
te como resultado de la diferencia de densidades
causado por los gradientes de temperatura, se ha
bla de conveccidn natural o libre, cuando el mo
vimiento de mezclado es inducido por algun agen
te externo, tal como una bomba o un agitador, el

proceso se conoce como conveccién forzada.

La rapidez de calor transferido por conveccidn -
entre una superficie y un fluido, puede calcular
se por la relacidn:

Oc = Mc AAT (2.6)

Donde: Qg rapidez de calor transferido por con

veccidn en W.

41

A = Jrea de transferencia de calor en metro

AT = diferencia entre la temperatura de la
superficie Ty y la temperatura del -
fluido Tf en alglin lugar especifico -

en °C.

h, = unidad de conductancia térmica promedio

para la conveccidn o coeficiente de

2
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transferencia de calor en la convec-

cién en W/metro?2 °C

La relacidn expresada por la ecuacidn (2.6), fue
originalmente propuesta en 1.701 por Isacc Newton,
la evaluacidn del Coeficiente de transferencia de
calor de la conveccidn es diffcil, debido a que -
la conveccién es un fenSmeno muy complejo, en es
te punto es suficiente observar que el valor numé&
rico de hs en un sistema, depende de la geocmetria
de la superficie y de la velocidad, asi como de
las propiedades fisicas del fluido y frecuentemen
te también de la diferencia de temperaturas, por.
esta razdn se debe distinguir entre un coeficien-
te local de transferencia de calor en la conveccidn
vy un coeficiente promedio. El coeficiente local -

estd definido por:
dQc = h, dA(Tg - T¢) (2.7)

mientras que el coeficiente promedio puede definir

se en términos del valor del coeficiente local,por

-Tig = l/AJJ h, dA (2.8)
A

Para muchas aplicaciones en ingenieria, intere
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san los valores promedios.

2.2. ANALISIS DIMENSIONAL

La transferencia de calor por conveccidn es un -
ejemplo tipo de problema el cual es diffcil para
aproximar analiticamente, pero el cual puede ser
resuelto mds facilmente por andlisis dimensional

y experimentos, el proceso de an8lisis dimensional
permite escribir una ecuacibn la cual relaciona -
cantidades fisicas importantes, tal como la velo-
cidad del flujo y propiedades del fluido en gru
pos dimensionales. En realidad para aplicar el
an8lisis dimensional es necesario conocer antes -
qué variables influencian el fenSmeno y el éxi
to o la falla del método dependen de 1la selec
cibén apropiada de estas variables, por lo tan
to, es necesario tener al menos un conocimiento -
fisico'completo del fenbmeno, antes de efec-
tuar un andlisis dimensional, sin embargo una
vez gque son conocidas las variables apropiadas,
puede aplicarse el anflisis dimensional a la mayo-

ria de los problemas.

2.2.1. Dimensiones fundamentales

Al aplicar el método, el primer paso consis
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te en escribir las dimensiones de todas -
las magnitudes que intervienen en el fend
meno fisico, seleccionando un sistema de
dimensiones fundamentales, la eleccidn de
las dimensiones fundamentales, es arbitra
ria; dependiendo en gran parte de la con
veniencia, y de aqui que no puede hablar-
se en forma absoluta de las dimensiones -
de una magnitud, pero las f6rmulas dimen-
sionales de todas las variables apropiadas
pueden expresarse en funcidn de aquellas.
Se usarin las dimensiones fundamentales -
de longitud L, tiempo t, temperatura T y

masa M.

F6rmulas dimensionales

La f6rmula dimensional de una cantidad fi
sica se deduce de las definiciones o leyes
fisicas, por ejemplo, la férmula dimensio
nal para la longitud de una barra es (L)

por definicibn*, la velocidad promedio de
una particula de fluido es igual a una

distancia dividida por el tiempo necesario

*Un parentesis recto () indica que la can-
tidad tiene la fb6rmula dimensional dentro
del parentesis.
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para recorrerla, la fidrmula dimensional es

1

por lo tanto (L/t) o (Lt ~), es decir,una

distancia o longitud dividida por un tiempo.

Las fb6rmulas dimensionales y los simbolos -
de las cantidades fisicas gque se presentan
con frecuencia en problemas de transferen-
cia de calor, estéln dados en la tabla 2.1.,
las dimensiones fundamentales en la columna
MLtT de la tabla evitan el uso de constan-
tes dimensionales tales como gc o J, esto
normaliza el método, pero puede haber nece
sidad de incluir factores de conversidn en
los resultados finales para cumplir con el
sistema de unidades empleado. Por conve-
niencia son también listadas las fbérmulas
dimensionales en el sistema MLtTFQ, en es
te sistema, algunas veces llamado sistema
de ingenieria, existen seis dimensiones -

fundamentales.

Teorema ¥ de Buckingham

Para determinar el nlmero de grupos adimen
sionales independientes necesarios para ex

presar la relacibn que describe un fenfme-



ALGUNAS CANTIDADES FISICAS CON SIMBOLOS ASOCIADOS

TABLA 2.1.

DIMENSIONES Y UNIDADES

ALGUNAS CANTIDADES FISICAS CON S{MBOLOS ASOCIADOS,
DIMENSIONES Y UNIDADES

CANTIDAD

Stunoro

DimensioNES

ML8T

Sistema
Longitud ...............c.. L x L
Tiempo .....ovvieeencneens [ ]
Masa ........ciiiiineannns M M
Fuerza ............. eeense F ML/§
Temperatura ......vccne.e . T T
Calor ...cvivevincneennann . Q MLY/®
Velocidad .........coontns . 1 4 - L/
Aceleracidn . ......... eaaen a,8 L/¢
Factor dimensional de conver-

LT, - r Ninguno
Factor de conversién de ener-

- £ .o ] Ninguno
Trabajo ....coceeevenanens . i 4 ML/¢
Presién  .........caann vee P M/e’L
Densidad .................. p M/L?
Energia interna ............ u LYé
Entalpia ........coeinieneen R Lve?
Calor especifico ............ ¢ L/¢T
Viscosidad dindmica ........ By M/Ls
Viscosidad absoluta ......... B M/Le¢
Viscosidad cinemética ...... v = u/p L/e
Conductividad térmica ...... k ML/8'T
Difusividad térmica ........ a L/3
Resistencia térmica ......... R Te*/ML?
Coeficiente de expansién .... B /T
Tensién superficial ......... e M/
Esfuerzo cortante por unidad

de Area . ....cceereanon r M/Lé
Conductancia por unidad de

superficie ............. .. h M/6°T
Rapidez de flujo de masa . m M/o

Uxibabes eN 2L
S1STEMA DR
TNGENIER{A

pies

segundos u horas

libras masa
libras fuerza
oF

Btu
pies/segundo
pies/segundo’

32.2 |b., pies/seg’ lbe

778 pies-lbr/Btu
pk!*lb[

be/pie*
1ba/pie’

Bt ba
Btu/'bm
Biu/1ba °F
1br-seg/pie’

b /pie-seg

pie’/seq

Btu/hr pie °F
pie’. hr

2F hr. Btu
1.'F

h: ‘pie

by, pic’

B, hr pie’ °F
b, seg

—

46
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no, puede usarse el teorema w(pi) de Buc-
kimgham como una regla de primera aproxi-
macidn, de acuerdo con esta regla, el nd
mero necesario de grupos adimensionales
independientes que puede formarse combinan
do las variables fisicas de un problema ,
es ilgual al nGmero total de estas cantida
des fisicas n menos el nfimero de dimensio
nes fundamentales m necesario para expre-
sar las férmulas dimensionales de las n -
cantidades fisicas. §Si a estos grupos se
les llama Ty ﬂ2, etc., la ecuacidn que -

expresa la relacidn entre las variables -

tiene una solucidn de la forma

(F(ﬂl'ﬂzl -'-.--'-) = 0 (2.9)

1’4
Es un problema que involucre cinco canti-
dades fisicas y tres dimensiones fundamen

tales, n-m es igual a dos y la solucidn -

tiene alguna de las formas:

F(my, m,) =0 o my = £(m,) (2.10)

Los datos experimentales para tal caso,pue



.den presentarse convenientemente
T, contra Tor la curva empirica
te revela la relacifn funcional
Y Ty due no puede deducirse por

dimensional.

graficado

resultan-
tfe

en ﬂl

anilisis

Para un fendmeno que puede describirse en

términos de tres grupos adimensionales es

decir n-m=3, la ecuacidn (2.9) tiene la

forma

F(Wl, Toy ﬂ3) =0

Pero puede escribir también como:

T = f(w2, m3)

48

(2.11)

Para tal caso, los datos experimentales pue

den correlacionarse graficando T contra m

para varios valores de 73, algunas veces es

posible combinar dos de los T de alguna

nera y graficar este par&metro contra la

restante en una sola curva.

ma

m
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2.2.4. Determinacibn de grupos adimensjionales

Ahora se ilustrard un método simple para de
terminar grupos adimensionales, aplic&ndolo
al problema de relacionar datos experimenta
les de transferencia de calor por conveccidn
para un fluido que fluye a través de un tu
bo caiiente. Exactamente el mismo tratamien
to podria emplearse para el flujo perpendi-

cular a un tubo caliente.

De acuerdo con la descripcidn del proceso -
de transferencia de calor por conveccidn,es
razonable esperar que las cantidades fisicas
enlistadas en la tabla 2.2 , sean apropiadas

para el problema.

TABLA 2.2.
Variable .. Slmbolo Ecuacién dimensionsd

Diidmetro del tubo .. el D (L] .
Conductividad térmica del fuido ........ ...« . k i ML/¢ T,
Velocidad del Huido «ovveeiienieiaia i, v ! [L/6}

Densidad dei fluido ... ccovvviiii it P [M/L"
Viscosidad del fluido ... ... ..o u [z‘:!/l;ﬂ]
Calor especifico a presion constante .......... %7 L /e'T]
Creficiente de transferencia de caler .......... . M/ T]
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Hay siete cantidades fisicas y cuatro di-
mensiones fundamentales, por lo tanto, se
espera que sean necesarios tres grupos adi
mensionales para relacionar los datos. Pa
ra determinar estos grupos adimensionales,
se escribe 7 como un producto de las va
riables, cada una de las cuales elevada a

una potencia desconocida:

r = p2kPvCpdyec fn 9 (2.12)
p c

y se sustituyen las férmulas dimensionales

r =@ eme3m P e mrd)d m/ne) 2y

£27) f (m/e37)9 (2.13)

Para que m sea adimensional, los exponen
tes de cada dimensibn fundamental deben su
marse separadamente e igualarse a cero, -
igualando la suma de los exponentes de cada
dimensién fundamental a cero, se obtiene el

conjunto de ecuaciones:

Para M b+d+e+g=20

Para L a+b+c-3d-e+ 2f =0
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Para t -3b - ¢ - e - 2f - 3g =0

Para T -b - £ -g =0

Evidentemente cualquier conjunto de valo-
res de a,b,c,d,e,f y g, que simultdneamen
te satisfaga este conjunto de ecuaciones,
hard que m sea adimensional, existen sie
te incbdgnitas, pero Gnicamente cuatro -
ecuaciones, por lo tanto, se puede escoger
valores para tres de los exponentes en ca
da uno de los grupos adimensionales. La
Ginica limitacidén para esta eleccidn de ex
ponentes es que cada uno de los exponen-
tes elegidos sea independiente de los -
otros. Un exponente es independiente si
el determinante formado con los coeticien
tes de los términos restantes no se anula,

es decir no es igual a cero.

Como he, es el coeficiente de transferen-
cia de calor por conveccién, es la varia-
ble que se desea evaluar, es conveniente
seleccionar su exponente igual a la unidad
al mismo tiempo se hace que c=d=0 para -

simplificar las manipulaciones algebraicas
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resolviendo las ecuaciones simultineas se
obtiene; a =1, b=1, e=£f =0, y el -

primer grupo adimensional es

c
que se conoce como el nlmero de Nusselt, Nu.

Para Ty se hace g igual a cero de tal mane
ra que h, no aparezca nuevamente y se con
sidera a = 1y £ = 0, la solucidn de las
ecuaciones simultineas con estos valores c
escogidos da b =0, c=d =1, e =-1, y

VDp
Ty = N (2.15)

Este grupo adimensional es el nflmero de Rey
nolds, Rep, con el didmetro del tubo como pa

rdmetro de longitud.

Si se hace e = 1, y ¢ = d = 0, se obtiene
el tercer grupo adimensional.
_ SpH

T3 = (2.16)

Que se conoce como nfimero de Prandtl, Pr.
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Se observa que, aunque el coeficiente de
transferencia de calor es una funcifn de
seis variables, con ayuda del andlisis di
mensional, las siete variables originales
han sido combinadas en tres grupos adimen
sionales. De acuerdo con la ecuacibn -
(2.11), la relacidn fundamehtal puede es=-

cribirse como:
Nu = £ (ReD, Pr) (2.17)

vy pueden ahora relacionarse los datos ex
perimentales en términos de tres variables
en lugar de las siete originales, la im
portancia de esta reduccibén en las varia-

bles se hace patente cuando se intenta re

lacionar datos experimentales.

Otro nlimero de importancia para correlacio
nar los datos de transferencia de calor en
conveccifn forzada es el nimero de Stanton,
St, gue estd formado de la divisidén de Nu,
para el producto Rej Pr, esti definido co

mo:

st = Nu__ B, (2.18)
ReDPr v¢ o3
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Usando el nfimero de .Stanton se puede es-
cribir una expresidén de la forma dada en
la ecuacidén (2.17).

St f (Re,Pr)

2.3. TRANSFERENCIA DE CALOR SOBRE CILINDROS Y SUPERFI-

CIES EXTENDIDAS

Numerosas situaciones en la pr&ctica de la ingenie
ria trata de la transferencia de calor del flujo -
de un flufdo sobre la superficie exterior de un sd
lido, las formas de mayor interés son, los cilin-
dros y las esferas, calor entre estas superficies
y fluidos en cruces de flujos es frecuentemente en
contrado, en el caso del cilindro el calor se trans
mite por conveccidn del medio de enfriamiento o
calentamiento hasta la superficie del sdlido, de
aqui el calor se transferird por conduccién a tra
vés de la pared del cilindro y de agui por convec-

cién hacia el medio gue se va a tratar.

Para aumentar esta rapidez y también para incremen
tar la transferencia de calor entre una superficie
y un fluido adyacente a esta superficie, se hace -

un incremento de la superficie en contacto con el
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fluido, este incremento de superficie puede ser
en la forma de espinas, aletas o de otro tipo de

superficie extendida con diversas configuraciones.

2.3.1. Transferencias de calor en cilindros huecos

Se tratar§ ahora la transferencia de calor
por conduccidén en un cilindro hueco, dejin
dose para mds adelante el andlisis de trans

ferencia de calor por convecciédn.

El flujo radial de calor por conduccidn a
través de un cilindro hueco, es otro proble
ma de consideracidn préctica, la conduccidn
a lo largo de tubos y a través de aislamien
tos para tubos son ejemplos tipicos, si el
cilindro es homogéneo y lo bastante largo -
para permitir pasar por alto los efectos en
los extremos, y si la temperatura de la su
perficie interior es constante (T;) mientras
la temperatura de la superficie exterior se
mantiene uniforme en un valor Te' la rapidez
de conduccidn de calor, es a partir de la

ecuacidn (2.1.).

Qe = -k A (dT/dr)
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donde dT/dr = gradiente de temperatura en

la direccibn radial.

Para el cilindro hueco (Figura N2 2.3), el

drea es una funcibn del radio y A = 2mrL

FIGURA N2 2.3. DIAGRAMA QUE ILUSTRA LA NOMENCLATURA

PARA LA CONDUCCION A TRAVES DE UN CI

LINDRO HUECO.

Donde r, es el radio y L la longitud del -
cilindro, por lo tanto, la rapidez del flu
jo de calor por conduccidn puede expresar-

se cCcomo

Qk = -k2rrL(dT/dr) {(2.19)
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Separando las variables e integrando entre

T para r, y T{ para r;, se obtiene:

e

Qx
T, - T = ———————ln(re/ri) (2.20)
k2mL

o0
Despejando Q) de la ecuacidn (2.15),se ob

tiene:
Tl—Te

Qg = '
In(r./r;) (2.21)
2 7kL

que es la ecuacibn para calcular la veloci-
dad de conduccidn de calor a través de un -
cilindro hueco, por ejemplo un tubo. Una -
inspeccibén de la ecuacidn(2.21), revela que
la rapidez del flujo radial de calor varia

directamente con la longitud del cilindro L,
con la conductividad té&rmica K, con la di
ferencia entre las temperaturas de iaé su
perficies interior y exterior Ti—Te,e inte
gramente con el logaritmo natural de la pro
porcién racional entre los radios exterior

e interior r /rj o de la proporcifn racional
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entre los didmetros correspondientes Dg/D;.

La distribucién de temperatura en la pared
curva se obtiene integrando la ecuacién -
(2.19), desde el radio interior y la tempe
ratura correspondiente, hasta un radio ar

hitrario r y su temperatura correspondien

te T, O sea

R
T(R)
- Qk dr
R T — = - dT
k(27L r .
i ( ) T

Obteniendo como resultado

T.-T
— - 1 €
T(r) = Ti 1n r/ri

ln(re/ri)

Por lo tanto, la temperatura dentro de un
cilindro hueco es una funcién logaritmica
del radio r, para algunas aplicaciones es
itil tener la ecuacidn para la conduccidn
del calor a través de una pared curva, en
la misma forma que la ecuacién (2.1) donde

L (dx) = re—rj, COmo el espesor a través -
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del cual es conducido el calor y A=A , igua
lando los segundos miembros de las ecuacio-

nes (2.1) y (2.16), conduce a:

kAAT _ 27kLAT
re-ri ln(re/ri)

en la cual A es:

27 (r _-r.)L
A= e =

ln(re/ri)

Observando que 2mrgl=A, y r./r; = A./A;,A
puede expresarse como sigue
A_=-A.
- e “i
A=
1n(Ag/A{) (2.22)

El drea A definida por la ecuacién (2.22),-
se llama area media logaritmica. Entonces,
la rapidez de conduccifn de calor a través

de un cilindro hueco, puede expresarse co-

mo:

Ti - Te

Qk = _
(re—ri)/kA (2.23)
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Para valores de A /A; < 2, el &rea media -
aritmética (Ag+A;)/2 y el &rea media loga
ritmica difieren aproximadamente en un 4%
y la primera puede usarse con exactitud sa

tisfactoria.

Coeficiente de transferencia de calor por

conveccidn

El coeficiente de transferencia de calor -
por conveccidn es realmente una funcibdn -
complicada del flujo de fluidos, de las -
propiedades térmicas del medio fluido y de
la geometria del sistema, como el modo de
transferencia de energia por conveccidén es
t4 Intimamente eslabonado al movimiento -
del fluido, antes de poder investigar el -
mecanismo de flujo de calor, uno de los
aspectos mis importantes del andlisis hi
drodin&mico es establecer cuédndo es laminar
o turbulento el movimiento de un fluifdo.En
el flujo. laminar o sin remolinos, el flui
do se mueve en capas y cada particula de
fiufido sigue una trayectoria uniforme Yy
continua, conservando una secuencia ordena

da sin pasarse unas a otras, en contraste
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con este movimiento ordenado, el movimiento
de las particulas de un fluido en flujo tur
bulento se presenta en forma de remolinos -
en donde las particulas tienen un movimien-—
to al azar. Sin embargo, si se pudiera ob
tener un promedio estadistico del movimien-
to de un gran nlimero de estas particulas,és
te seria estable y regqgular, aungue la tra
yectoria de cualguier particula individual

es irregular en zig-zag, pero sobre una ba
seestadistica todo el movimiento del total
de particulas del fluido, es regular y pre
visible, por otro lado, en el flujo turbu-

lento, el mecanismo de conduccibn estd modi
ficado y ayudado por innumerables remolinos
gue acarrean masas de fluido a trav@s de -
las lineas de corriente, por lo tanto, un
incremento en la rapidez de mezclado o tur-
bulencia incrementari tambi&n la rapidez -

del flujo de calor por conveccidn.

El movimiento del fluido puede inducirse -
‘por dos procesos, el fluido puede ponerse -
en movimiento como un resultado de la dife

rencia de densidades debida a la variacibn
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de temperaturas en el fluido, este mecanis
mo se llama conveccidn libre o natural. -
Cuando el movimiento es ocasionado por al
gin agente externo, tal como una bomba o -
un ventilador, se habla de conveccibn for

zada.

Existen cuatro métodos disponibles para el
cdlculo de coeficientes de transferencia -

de calor por conveccidn:

a. Andlisis dimensional combinado con expe
rimehtos.

b. Soluciones matemdticas extacas de las
écuaciones de capa frontera.

c. Andlisis aproximado de la capa frontera
por métodos integrales.

d. Analogia entre transferencia de calor ,
transferencia de mésa y transferencia -

de cantidad de movimiento.

Las cuatro técnicas han contribuido con el
conocimiento de la transferencia de calor
por conveccidn. El1 anfdlisis dimensional es

matemdticamente simple y ha encontrado un



dominio mds amplio de aplicacibn, la prin
cipal limitacidn de este método es que -
los resultados que se obtienen son incom-
pletos y poco fitiles sin datos experimen-
tales, facilita la interpretacidn y ex
tiende el dominio de aplicacidén de datos

experimentales, correlaciond&ndolos en tér

minos de grupos adimensionales.
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Transferencia de calor con aletas de seccién

transversal uniforme

Casi todo sistema térmico ambiental impli-
ca calentamiento o enfriamiento del aire
atmosférico, en el invierno, el objetivo -
principal es el calentamiento mientras en
el verano lo es el enfriamiento y la des
hudificacidén. Cuando durante el verano se
controla la humedad es frecuentemente nece
sario algln calentamiento del aire, en es
ta seccifn trataremos primordialmente con
los problemas de transferencia de calor en

conveccidbn forzada y flujo turbulento del

aire.

Podemos calentar o enfriar aire haciéndolo
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por conductos que contienen serpentines, -
los cuales consisten de tubos lisos o tubos
gue tienen aletas o superficies extendidas.
La figura N¢ 2.4., muestra dos tipos con
aletas, la figura .2.4,a, emplea aletas en
espiral mientras la figura 2.4.b., muestra
algunas placas planas como aletas. El me-
dio de calentamiento o enfriamiento circula
por el interior de los tubos, mientras que
el aire htimedo fluye por entre los tubos a

través de las aletas.

4 ’ @)
: o

(5)

O
O

FIGURA N2 2.4. ILUSTRACIONES ESQUEMATICAS DE TUBERIAS ATLETADAS

Los tubos son comunmente de cobre, aluminio
o bronce rojo; la superficie secundaria o

aletada se hace de aluminio o cobre, usual-
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mente las aletas estdn unidas mecdnicamente

a los tubos.

Los serpentines aletados son mucho mds com
pactos, tienen mucho menor peso que los -
serpentines de tubos lisos de la misma ca
pacidad y usualmente son menos costosos.ELl
drea secundaria de un serpentin aletado -

puede ser de diez a treinta o mds veces la

de uno de tubos lisos.

Los cambiadores de calor usados para el ca
lentamiento o enfriamiento de aire hfimedo

pueden tener aletas de diferentes tipos so
bre la superficie en contacto con el aire,
trataremos con aletas de seccibn transver-
sal constante, como las placas recténgulg
res, se usan frecuentemente también placas
circulares, barras y varios tipos de espi

nas o costillas.

La adicidén de aletas a los tubos incrementa
"mucho el &drea de la superficie exterior,pe
ro a expensas de disminuir la diferencia -

media de temperatura entre la superficie y
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la corriente del aire. Mientras la resis-
tencia térmica de un tubo liso puede ser
despreciable, la resistencia t8&rmica de -
la superficie extendida puede ser conside

rable.

Una cantidad significativa para evaluar -
la efectividad té&rmica de las aletas es -
la eficiencia de la aleta @ definida como:
T =T AT
f,m f,m ,
g — ! = *——-’ - (2.24)

.

Donde T¢ p €S la temperatura media de 1la
[

aleta,T¢ ;) es la temperatura en la base -
[

de la aleta y T es la temperatura de bul-

bo seco del aire.

En esta seccifn estudiaremos la eficiencia

de varios tipos de superficies aletadas.

Deduciremos primero la eficiencia de una

aleta de barra, que es matemiticamente el
tipo mds elemental. La figura N2 2.5.,mues
tra esquemi&ticamente una aleta de barra -

unida a un tubo. Supondremos (1) transfe-
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rludo -—17

cai.ente =

FIGURA N2 2.5, ILUSTRACTON ESQUEMATICA DE UNA AIETA DE
BARRA.
rencia de calor en estado estacionario, (2)
conductividad térmica constante de la ale
ta, (3) temperatura constante en la base -
de la aleta, (4) conducci®én unidimensional
de calor en la aleta, (5) transferencia -
de calor despreciable en la cara exterior
de la aleta, (6) temperatura uniforme de
la corriente de aire y (7) coeficiente de
conveccidn para la superficie externa cons
- tante hc,é.
Para cualquier seccidn transversal de lon-
gitud unitaria en la figura N2 2.5., tene

mos:
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aT

q kA e 2k £
= - —_—— = = y —_—
£ dx dx
e}
a2, aat
,v@qf = -2ky 5>~ dx = -2ky dx
dx dx
pero:
- dgg = —2hc’g dx (Tg-T) = -2h, AdxATg
O sea:
dZATf nc e
3 = 4 AT (2.25)
dx ky
La solucibn de la ecuacibn (2.25), con las

condiciones: en X

dATf/dx=0, es

oP (L=%)  o—p(L-x)

= 0, ATf = ATf,b y en x=L,

T =AT
AT £,bl L

Donde:

)

+ e PL (2.26)
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La velocidad total de transferencia de ca-

lor para una aleta de longitud unitaria es

L
_ag = 2hg eeJO AT, dx (2.27)

De la ecuacié6n (2.26), tenemos:

_ 2h, g aTe
_q, = e tgh pL (2.28)
P

Por la definicién de temperatura media de
la aleta Tf,m

cF

- g = h LA (Tg -T) = 2h L AT, . (2.29)
AsI de las ecuaciones (2.24), (2.28), vy (2.
29), la eficiencia de la aleta de barra es

t4 dada por:

tgh pL
g = gh p
pL

La figura N2 2.6., muestra la eficiencia de
una aleta de barra calculada por la ecuacibn

(2.30), para valores de pL hasta 5, en 1los
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cambiadores de calor se usan mds comunmen
te aletas de placa circular que aletas de
barra. La figura N¢ 2.7., muestra dos ale
tas de placa circular esquemiticas. La
aleta (a) tiene espesor uniforme mientras
que la aleta (b) tiene un &rea de seccidn

transversal constante.

Gardner resolvid las ecuaciones diferencia
les de la distribuci®dn de temperatura en
las aletas mostradas en la figura N® 2.7.,

y calculd sus eficiencias.

10
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FIGURA N2 2.6. EFICIENCIA DE UNA ALETA DE BARRA

la} (o)

FIGURA N¢ 2.7. ILUSTRACION ESQUEMATICA DE ALETAS DE PIACA CIRCULAR
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Las figuras N22.8 y 2.9 estan tomadas del

articulo de Gardner.
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FIGURA N2 2.8, EFICIENCIA DE UNA ALETA DE PLACA CIRCULAR DE ESPESOR
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BlisoiCouls

Para calentamiento o enfriamiento de aire
se usan comunmente tubos aletados con pla
cas rectidngulares de espesor uniforme, co
mo aletas. No es posible obtener matemdti
camente una solucifn exacta para la efi
cienéia de ese tipo de aleta. Carrier y
Anderson han demostrado que un mé&todo -
aproximado es suponer que una aleta corres
pondiente a cada tubo tiene igual rendi-
miento al de una aleta de placa circular
de igqual &4rea. La figura N2 2.10., ilus-
tra el método donde se calcula un radio -
exterior equivalente de aleta circular me

diante.

= P (2.31)

FIGURA N2 2.10.METODO DE APROXIMACION PARA TRATAR UNA ALETA
DE PLACA RECTANGULAR DE ESPESOR UNIFORME EN
FUNCION DE UNA ALETA DE PLACA CIRCULAR PLANA
DE IGUAL ARFA,
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Después de determinar el radio equivalente
exterior, se puede obtener la eficacia de

la aleta usando la figura N2 2.8.

TRANSFERENCIA DE CALOR Y CATIDA DE PRESION DEL AIRE

A TRAVES DEL SERPENTIN

En esta seccidn se considerari la transferencia -
de calor por conveccidn forzada entre la superfi-
cie exterior de cuerpos con pendientes bruscas,ta
les como alambres, esferas, tubos y haces de tubos,
con fluidos fluyendo perpendicularmente a los -
ejes de estos cuerpos, los fenbmenos de transferen
cia de calor para estos sistemas, asi como para -
aquellos en que un fluido fluye hacia adentro de
un conducto o a lo largo de una placa, estén Inti
mamente relacionados con la naturaleza del flujo.
Las formas geométricas gue son mds importantes pa
ra el trabajo de ingenierias, son el cilindro lar
go vy la esfera. Los fendmenos de transferencia de
calor para estas dos formas en flujo transversal,

han sido estudiados por varios investigadores.

2.4.1. Efecto del flujo transversal sobre un ci-

lindro

Al fluir un fluldo sobre un cilindro se
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produce en la parte de adelante los puntos
de estancamiento, en los cuales las parti-
culas al chocar quedan en reposo y la pre
si6én en esta zona aumenta aproximadamente

una carga de velocidad, por encima de 1la
presidén de la corriente libre que llega.En
el punto de estancamiento del cilindro, el
flujo se divide y se forma la capa fronte-
ra a lo largo de la superficie. Cuando el
flujo pasa la superficie del cilindro el
fluido se acelera, como puede verse por el
amontonamiento de las lineas de corriente

en la figura N2 2,.11., este patr6n de flu
jo que se llama potencial de flujo, es pa
ra un fluido no viscoso en flujo irrotacio
nal, gue corresponde a un caso muy ideali-
zado. La velocidad alcanza un mdxXimo en am
bos lados del cilindro y después cae otra
vez a cero en el punto de estancamiento de

la parte posterior.

Se ha encontrado que para la parte delante
ra del cilindro (026<80°), la ecuacidn em

pirica para hgg, valor de la conductancia

por unidad de superficie en 6.
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FIGURA N¢ 2.11., LINEAS DE CORRIENTE PARA POTENCIAL DE FLUJO

SOBRE UN CILINDRO,

h v.D_ 1/2

D
co’e - 114l pr_.4(1-(6/90)°)

f Vg

(2.32)

Concuerda satisfactoriamente con los datos
experimentales, para aire la ecuacidn (2.32)

puede enunciarse como sigue:

4 5
heg = -194 T (vepe/De)”  (1-(8/90)3)

(2.32.a)

Debe ser claro, que la variacifn de la con
ductancia por unidad de superficie, alrede-
dor de un cilindro o de una esfera, es un
problema muy complejo, afortunadamente para

muchas aplicaciones prédcticas no es necesa
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rio conocer el valor local de h, sino que
es suficiente evaluar el valor promedio -
de la conductancia alrededor del cuerpo ,

el cual se puede obtener a partir de la

ecuacibn
the o VCDe n

=c ) (2.33)
kF f

Donde ¢ y n son constantes empiricas cuyos
valores numéricos varian con el nlimero de

Reynolds, como se muestra en la tabla 2.3.

TABLA N2 2.3.

COEFICIENTE PARA CALCULAR EL COEFICIENTE PROMEDIO DE
TRANSFERENCIA DE CALOR DE UN CILINDRO,DENTRO DE UN GAS
QUE FLUYE PERPENDICULAR A SU EJE, ' o

Re,, c »
0.4—4 0.891 0.330
440 0.821 0.385
40—4,000 0.615 0.466
4,000—40,000 0.174 0.618
40,000—400,000 0.0239 0.805

Para liquidos que fluyen sobre un solo tubo

o un alambre, Mc Adams sugiere que para cal
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cular la unidad de conductancia promedio,

se multiplique el segundo miembro de la
ecuacidn (2.33), por el factor 1.1 Prf.3l,
0 gue se use la ecuacidn
hD V. D 31
.5 .
=€ - (.35+.56 (——=) ") Pr
kg £ (2.34)

El coeficiente de arrastre para un simple

tubo es definido por:

F/D

£ o=t
1/2v2§

(2.35)
Donde F es la fuerza ejercida por unidad -

de longitud del tubo.

El efecto del arrastre en la disminucidn -
de presién en el flufdo depende del &rea -
de seccibn transversal del flujo y puede -

ser rapidamente determinado.

Por ejemplo, un tubo es puesto transver-
salmente en un ducto rectidngular de lados
ay b, si el tubo es paralelo a el lado de

longitud a, el arrastre total ejercido so
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bre el es; F a= f(l/2)pv2 d a. La cual es
equilibrada por la caida de presibén p,apli

cada sobre el &rea ab del ducto, o sea:
Ap a b = f(l/2)pv2d a
Ap = £(1/2)pv2 d/b (2.36)

La mayoria de los problemas de transmisidn
de calor involucran dos o mas. métodos de
transferencia. Tales problemas deben anali
zarse en un aspecto general o global.Deter
minaremos dos datos importantes, el coefi-
ciente global de transmisidn de calor U vy
la diferencia media verdadera de temperatu
ra ATp.
La figura N® 2.12., muestra esquemdticamen

te dos fluidos separados por un tubo.

Consideremos una seccidén corta dL donde -
las diferentes temperaturas tengan valores
constantes. Supondremos también estado esta
cionario en el gque la velocidad de transfe-

rencia de calor en cada parte del sistema -
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es la misma. Podemos escribir las siguien-
tes ecuaciones para la velocidad de trans-
ferencia de calor:

2ﬂk(T2—T3)dL

dg=h; dA.(T,~T.)= = h dA_(T,-T,)
E 1 l( 1 2) ln(De/Di) e e 3 4

(2.37)

El coeficiente h; debe determinarse segflin
el tipo de transferencia de calor existen-
te, tal como conveccidn forzada o un vapor

condensante.

Superticies circundantes

Seccion de 4 paret!
agrandaca

FIGURA N® 2.12. ILUSTRACION ESQUEMATICA DEL COEFICIENTE GLOBAL
DE TRANSFERENCIA DE CALOR

Si el fluido frio en la figura N2 2.12.,es
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un gas, por ejemplo, aire, h0 debe ser un
coeficiente combinado que incluya los -

efectos de radiacibn y conveccibn.

Para estas condiciones podemos escribir

T-
dq=hC,'edAe (T3—T4) +hr, edAe (T3—TS) =hedAe (T3—T4)

TH-T
37-+s
+ h (

h, = h — )
¢ Cre IR T3-T, (2.38)

Con Tg = T4, lo cual es frecuentemente cier

to,
h, = hc,e+ hr,e (2.39)
Las igualdades de la ecuacidén (2.37), son

inconvenientes, pues involucran las tempera
turas superficiales de tubo T, y T3. Por -

definicibn, podemos escribir
dg = Ug dA_(T1-Ty) (2.40)
donde Ug es el coeficiente global de trans

ferencia de calor, basado en la superficie

exterior. Mediante las ecuaciones (2.37) vy
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— (2.40), podemos demostrar que:

da dAeln(Dg/Di) 1

!'_ + +
U_ ~h.dA. 2mkdL h
e 1 1 e

Con las equivalentes dAi=ﬂDidL % dAe=DedL,

tenemos:

Dg N Do 1n(D./D;) . 1 .
~ D.h, 2k h (2.41)
e 1 1 e

La cantidad l/Ue puede denominarse resisten
cia térmica total R:. Asji mismo, Las magni-
tudes De/Dihi' Deln(De/Di)/Zk v l/he, son
respectivamente, la resistencia de la super
ficie interior R;, la resistencia de la pa
red del tubo Rp y la resistencia de la su
perficie exterior R,.0 sea

l/Ue = RtaRi + R, + Rg = IR (2.42)

P
El concepto de resistencia total a la trang
ferencia de calor es importante. Podemos en
contrar la resistencia total como una suma
de resistencias individuales. Para tubos

metalicos, donde D;/Dg < .6 la ecuacidn -
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i

— (2.41), puede simplificarse

Pih;  k  he | (2.43)

Donde x es el espesor del tubo (De—Di)/Z. Pa
ra una pared plana, la ecuacifn (2.43) se re

duce a:

1

X
+ EB +
i e

=
=2 L

(2.44)

Hasta ahora discusién de transmisién global
de calor se ha reducido a una seccién loca
lizada en la cual se han supUestb temperatu
ras constantes. En cambiadores de calor fi
nitos, las temperaturas del fluido pueden -

l6gicamente variar.

La figura N2 2.13., muestra esquemidticamen-
te un cambiador de calor en contracorriente
gue utilizaremos para derivar una exXpresidn
para la diferencia media logaritmica de tem
peratura. Supondremos que: (1) el coeficien
te global de transmisién de calor es cons-

tante, (2) el flujo mésico de cada fluido
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es constante con el tiempo, (3) el calor
especifico de cada fluido es constante ,
(4) no hay cambio de fase en ningln fluil
do y (5) las pérdidas de calor del cam
biador de calor al exterior.son despre-
ciables. Para cualquier localizacidn po

demos escribir

[y ~—— = Fluida catiente (M, (p) 7
fh— Fiyido frio (7, Cp) —_—t,
Ty—— i Fluida caliente (M, Cp) -~

FIGURA N 2.13. CAMBIOS ESQUEMATICOS DE TEMPERATURA EN UN
CAMBIADCOR DE CALOR EN CONTRA-CORRIENTE

UedAe(T—t) = mcp dt
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O sea, oObtenemos:

dt - Uedag
~-k,t c 2.45
donde:
mc
K, =T, - — <t
1 1 2
MCp
mc
K, =1- —
2
MCP

La integracién de la ecuacibn (2.45), da:

Ki-Kot U
17Kty

ln( )=K2
Ki-Kat)

ehe
me

Observando que:

mcp . Tl—T2
Y

q = mc, (ty-tq)



85

y sustituyendo los valores de K, v Ky, se

glin ecuaciones anteriores, tenemos

T, -t
1 Ueh
In( 24— = [(Ty-t1) - (Ty-t,) | 228
Ti-t, q (2.46)
por definicién depty
g = UgPehty (2.47)

O sea, de las ecuaciones (2.46) y (2.47)

(To=tq1)-(T1-t3) Ata—Atp
L T,-t At
1
Lu (Fom) lu(—2)
17t AtB (2.48)

La ecuacidn (2.48), muestra que para contra
corriente pura, la verdadera diferencia de
temperatura es la diferencia media logarit-
mica. La ecuacidn (2.50), fambién se aplica
a flujo paralelo o a un cambiador de cual-

quier tipo donde una temperatura de cada
fluido permanezca constante.tomando t, como
la diferencia mayor de temperatura en un ex

tremo del cambiador de calor y tp como la -
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menor. Para otros casos como el flujo cru-
zado y donde ambas temperaturas de fluido
cambian, se debe modificar la ecuacifn -

(2.48).

La transferencia de calor en tubos aleta-
dos es complicada. Se debe, por supuesto
modificar la expresidn sencilla del coefl
ciente global de transferencia de calor
gue para un tubo liso se dedujo anterior-
mente. Adicionalmente, tenemos frecuen-
temente flujo cruzado de los fluidos, no
siendo aplicable la diferencia media loga

ritmica de temperatura.

Diferencia media verdadera de temperatura

en cambiadores de calor de flujo cruzado

y tubos aletados

Con iguales &4reas superficiales y para el
mismo valor del coeficiente global de -
transferencia de calor, un cambiador de
calor de contraflujo contracorriente o
contraflujo como el gue se muestra en la

figura N2 2.14., produce la mixima veloci



dad de transferencia de calor entre dos -

fluidos.

£
Fuido /s ] I

. —h
caliente L T 2

1ﬁ
Fluign * !

frio

FIGURA N€ 2.14.,ESQUEMA DE CAMBIADOR DE CALOR EN CONTRA-
CORRIENTE.

Tal disposicibn de la mds alta diferencia

media de temperatura Aty entre los flui

dos, ya se ha demostrado que para contra-

flujo o contracorriente pura

(Ty-t1) - (T1~t3)

2 "1

T S (2.49)
T1-t,

In(

que es la diferencia media logaritmica de

temperatura.

Para un estudio mé&s general de los cambia

87
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dores de calor es conveniente seguir el mé&
todo de Bowman, Mueller y Nagle y expresar

Atm en funcidn de

T,-T

N
to-ty (2.50)
to-ty

P =

De las ecuaciones (2.49) a la (2.51), obte

nemos para contracorriente pura

(tp-tq) (R-1)

m,cf 1-p
In(—=_)
1-RP (2.52)

Cuando uno de los fluidos es aire, general-
mente no es préctico la contracorriente pu
ra. El cambiador de calor mis conveniente

y econfmico es usualmente el de tubos ale
tados que emplea alguna forma de flujo cru
zado. La figura N2 2.15., muestra esquemdti

camente dos disposiciones.
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Aire himeda
Aire hdmedo L

Aletas Lf‘ jé_gh l ‘h
UL |

|

. Lt [T
;C/U_J_l IT}IlIIIIT\ _/72’_ /YW‘T\ ! TTT
Fluido L li lli_!” &J(} !: IBEEE
caliente T AR R
alien TITTTTITITT b _ wl !Hmj\)
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|
[
4 Flinds ] . t
2 calierte

{e) (51

FIGURA N2 2,15. DISPOSICION ESQUEMATTICA DE FLUJO CRUZADO

La figura N®2.15.a., muestra un cambiador
de flujo cruzado puro con dos filas de tu
bos; este tipo, con una o dos filas de tu
bos, se usa comunmente en serpentines de
vapor para calentamiento de aire. La figu
ra N® 2.15.b., muestra una disposicién en
contraflujo cruzado, con cuatro pasos de
tubos. Este tipo con dos o mds pasos de
tubos se usa comunmente cuando dentro de

los tubos pasa agua caliente o fria.

Como se verd mds tarde, la diferencia me

dia logaritmica de temperatura es valida
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en cambiadores de calor de flujo cruzado s
lo cuando la temperatura de un fluido perma
nece constante (vapor en condensacifn, re-

frigerante en evaporacidn, etc.).

Por otro lado, las condiciones necesarias -
para la deduccién de la diferencia media lo
garitmica de temperatura, no existen cuan

do se emplea flujo cruzado.

Es conveniente expresar la diferencia media
de temperatura At, para un cambiador de flu

jo cruzado como:

Aty = Fhty, cf (2.53)

Donde F es un factor de correccibn y Aty of
es la diferencia media logaritmica de tempe
ratura para contraflujo puro. Se han publi-
cado soluciones de la ecuacién (2.53), s6lo
para un nfimero limitado de disposiciones éen
flujo cruzado. Se hard ahora la deduccibn -
de F en el caso sencillo de fiujo cruzado -
puro, y una fila de tubos, como se muestra

en la figura N2 2,16.
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Fluido fria (aire himeda)

m,Eput,
,
o cone_ TR
meh AT ¢
I

T
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FIGURA N& 2.16. ILUSTRACION ESQUEMATICA DE FLUJO CRUZADO PURO
POR UNA FILA DE TUBOS.
Supondremos que (1) el coeficiente global
de transferencia de calor U, es constante,
(2) la velocidad misica de cada fluido es
constante, (3) el calor especifico de ca
da fluido es constante, (4) ningtGn fluido
sufre cambios de fase, y (5) las pérdidas

de calor al exterior son despreciables.

Se supone que el fluido caliente que pasa
por dentro de los tubos estd totalmente -
mezclado en cualquier plano normal a su
direccidn de flujo. O sea, la temperatura
del fluido caliente T varia s6lo en la di
reccidn x. Sin embargo, la temperatura -

del flufdo frio t varia en las dos direc-
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ciones X e y puesto que las aletas evitan
el mezclado en un plazo normal al flujo .
La temperatura final del fluido frio tj
es el resultado de la mezcla de las distin
tas corrientes separadas al terminarse la

superficie de transferencia de calor.

Consideraremos primero como la temperatura
de fluido frio varia a lo largo de un pla
no en la direccidén y para un elemento de
la superficie de transferencia de calor.Po

demos escribir para la direccidn y

UgdA (T-t) = m = c dt pero:

dAe~=Ab(dx/LX)(dy/Ly). Asi

t! L
dt UcAg y
= dy .
tg T-t mc, L 0 (2.54)

La solucidn de la ecuacidn (2.54), para la
temperatura t' del fluido que sale del cam
biador de calor y para una tira de anchura

dx es

' = £+ (T-tg) (1-e753) (2.55)
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Donde:
K3 = UeAe/mcp (2.56)

Veamos ahora como varia la temperatura del

fluido en la direccidén x. Podemos escribir
- = dx -
MdeT =m 9X c_ (t! tl) (2.57)

Con la ecuacibén (2.57).

La solucidén de la ecuacidén (2.58) para la -
temperatura T) del fluido caliente a la sa

lida del cambiador es

K4

T, =Ty - (Tg - t1) (1 - e ) (2.59)
Donde:
mcC -K3
KA = —£ (1-¢7%3) . (2.60)
MCp,

Puesto que:
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tenemos:

MC
-K4
ty, =t + ﬁ (T1-tg) (1-e™ ) (2.61)

Asi, las ecuaciones (2.59) y (2.61), permi
ten calcular las temperaturas finales de

los fluidos.

Desarrollaremos ahora una expresibn para -
la diferencia media de temperatura Aty en
tra los flufidos. De las ecuaciones (2.50),

(2.51), (2.59), (2.60)

R+1n (1-RP) (2.62)
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Pero,
K3=U.A_/mc = (to-tq) /Oty (2.63)

De las ecuaciones (2.62) y (2.63)

-t

R
Ln(R¥In(I=rp ) (2.64)

y de las ecuaciones (2.52), (2.53) y (2.64)

t 1-P
p-_om™ _  ln(zpe
AL
m,Cf (R__l) ln( R

Rt1n(1-RP) | (2.65)

La ecuacidén (2.65) muestra gque el factor de
correccién F es funcidn sb6lo de los pardme-

tros R y P.

Bowman, Mueller y Nagle han dado soluciones
de la ecuacidn (2.53), para el factor de co
rreccidén F en cambiadores de calor con dife
rentes disposiciones. En las figuras N<22.17

a 2.19, se muestran tres de sus soluciones.
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La figura N2 2.17., ilustra la solucidn -
de la ecuacidn (2.67), para el cambiador
de calor de flujo cruzado y un solo paso

de la figura N2 2.16.

2

> \P\Nf g
w NN ‘tN\\ ] \T\L\ } l
. 039 N '\\ N N
GTECA EPT VAN INNNCNCN
TAVEAVAN YT
Sor R=4dw%10 zp|5~x&€§95§94 0.2
z -,
206 p: \ !
= _%_yq \ |
M maril | uA I
“0 01 02 03 04 05 06 07 08 03 1.0 ¢
P:-’Z-_f' ’
f‘-f|

FIGURA N2 2.17.FACTOR DE CORRECCION F, PARA UN CAMBIADOR DE
CALOR DE FLUJO CRUZADO DE UN PASO, UN FLUIDO
MEZCLADO Y EL OTRO SIN MEZCLAR.
La figura N2 2.18., muestra el factor para
un cambiador de calor de flujo cruzado y
un solo paso donde ningfin flufdo se mezcla.
La figura N® 2.18., se aplica en casos si
milares a los de la figura N2 2.15.a., que

tienen varias filas de tubos. La figura -

N& 2,19., muestra el factor de correccibn
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para un cambiador de calor de flujo cruzado
con dos pasos de tubos, donde un fluido se
mezcla y el otro no se mezcla, excepto en
tre los pasos. La figura N2 2.19, se aplica
aproximadamente a un cambiador de calor del
tipo mostrado en la figura N2 2.15.b., que
tiene dos pasos de tubos. En la figura N2

2.15.b., el aire no se mezcla entre los pa
sos de tubos y el factor de correccibén F po
drd ser ligeramente mayor que el dado por
la figura N2 2.19. Podemos estimar que pa
ra cambiadores de calor de flujo cruzado -
que tienen mids de dos pasos de tubos. F es
ta dentro del valor dado por la figura N2

2.19., y la unidad.

Se demostrard ahora que si la temperatura -
de un fluido permanece constante se puede -
aplicar la diferencia media logaritmica de
temperatura sin importar el tipo de disposi
cifn del cambiador. Analizando de nuevo el
cambiador de la figura N2 2.16., pero supo-
niendo que la temperatura de fluido caliente

T es constante.

La temperatura del fluido frio t variard -
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FIGURA N2 2.18. FACTOR DE CORRECCION F, PARA UN CAMBIADOR DE
CALOR DE FLUJO CRUZADO DE UN SOIO PASO, CON

AMBOS FLUIDOS SIN MEZCLAR
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FIGURA N2 2.19.FACTOR DE CORRECCION F, PARA UN CAMBIADOR DE
CALOR DE FLUJO CRUZADO DE DOS PASOS, UN FLUI-
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s6lo en la direccidén vy. La solucidn de

la ecuacibn (2.54) seri:

%

, =ty + (T-ty) (1-e7K3) (2.66)
Si hubiera m&s de un paso de tubo,
podriamos demostrar facilmente que tam
bién se aplica la ecuacidn (2.66), reem

. plazando K§ por nk; donde n es el nfimero
de pasos de tubos. M&s afin, si la tempe-
ratura del fluido dentro de los tubos per
manece constante, no importa la disposi-

cién de los pasos de tubos (contraflujo ,

flujo cruzado, etc.)

De la ecuacidén (2.66)

4

K3 T-t;
e = — :
T-t, (2.67)
y
2 T-t
K3 = UeAe/mcp = (t,=t,)/btp= 1n(T_t2)
(2.68)

Asi, cuando la temperatura de un fluido per
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manece constante:

L faty _ (Tot)-(Toty)
m iii—tl T—tl
) In (p=7) (2.69)

Coeficiente global de transferencia de calor

de un cambiador de calor de tubos aletados -

secos

Los problemas de diseno con cambiadores de
calor de tubos aletados implican la solucidn

de la ecuacidn

g = UgBghty (2.70)

Investigaremos ahora como calcular el coefi-
ciente global de transferencia de calor Ug -
donde supondremos que las superficies de las

aletas estdn secas.

La figura N2 2.20., ilustra esquemdticamente
una seccif6n de un tubo aletado de un cambia-

dor de calor. Supondremos (1) transferencia
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xp = espesor de la pared del tbo

\ t = temgeratuis del aire

e g *lemperalya de 13 base de 13 aleta

Tubo (drea interna = 4p
drea media = Ap p,

top = lemoeratura de l3 superficie
Ara o - \ ’
area externa neta = 4p )

exterior del who =f¢ g

fp; = temperatura de la superficie

Aleta (area = Af) — interior del rubo

/¢ = temperatura de! fludo catiente
¢ © temperatura media de la aleta

FIGURA N2 2.20. ILUSTRACION ESQUEMATICA DE UN TUBO ALETADO

DE UN CAMBIADOR DE CAIOR.,

de calor en estado estacionario y (2) resis
tencia de contacto despreciable entre la ba

se - de la aleta y el tubo (tf p ) . Pode

tp.e
mos escribir las siguientes ecuaciones para

la velocidad de transferencia de calor.

o) (2.72)

q=hc,e,pPp,e (tp,e~t) the, e, FAf (tg p=t) (2.73)
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g=UgA, (ty-t) (2.74)

De las ecuaciones (2.24) y (2.73)y suponien

do que h h tenemos

= =h
c,e,p c,e,f7c,er

q = he,o(Bp, et FAg) (£, o-t) (2.75)

De 1las ecuaciones (2.71), (2.72), (2.74) y

(2.75), obtenemos

Ae AeXp l—g + 1
h

Ap, by Ap, mkp hc,e(Ap,e/Af+ﬂ) hCre

(2.76)

La ecuacibn (2.76), muestra que para un cam
biador de calor de dimensiones conocidas po
demos calcular el coeficiente global U, si
conocemos los coeficientes de transferencia
de calor h; vy hg e 1la cdnductividad térmi-
ca del tubo k_, y la eficiencia de la aleta

p
g.
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2.4.2. Flujo transversal en haces de tubos

La evaluacidén de la conductancia de convec
cién entre un haz de tubos y un gas flﬁyeg
do en &ngulo recto respecto a los tubos,es
un proceso importante en el disefio y andli
sis de funcionamiento de muchos tipos co
merciales de cambiadores de calor, por -
ejemplo hay un gran nfimero de calentadores
de gas en los que el fluido caliente, den
tro de los tubos, calienta al gas que pasa

sobre haces de tubos.

La transferencia de calor en el fluido so
bre haces de tubos, depende principalmente
del patrdn del flujo y del grado de turbu-
lencia, los que a su vez, son funciones de
la velocidad del fluido y del tamafio y dis

posicibn de los tubos, en linea o escalona

dos.

Fijando la atencibdn sobre un tubo de la -
primera hilera del arreglo en linea, se ve
gue la capa frontera se separa de ambos la
dos del tubo y forma una estela atris de

ella, la estela turbulenta se extiende ha



cia el tubo colocado en la segunda hilera
transversal, como resultado de la elevada
turbulencia en las estelas, las capas -
frontera alrededor de los tubos en la se
gunda hilera y en las subsecuentes,progre
sivamente hacen mds delgadas, por lo tan
to es de esperarse que el flujo turbulen-
to, los coeficientes de transferencia de
calor de los tubos de la primera hilera -
sean mis pequenos que los coeficientes de
transferencia de calor de los tubos en -
las hileras subsecuentes. Para un arreglo
escalonado de tubos muy juntos, el tamano
de la estela turbulenta atrds de cada tu
bo es un poco mids pequefia que para un -
arreglo similar en linea. Los experimen-
tos sobre varios tipos de arreglos de tu
bos han probado que, para unidades pricti
cas, la relacibn entre la transferencia -
de calor y la disipacidn de la energia,de
pende principalmente de la velocidad del
fluido, del tamafio de los tubos y de la

distancia entre los tubos.

Las ecuaciones disponibles para el cdlcu-

lo de coeficiente de transferencia de ca

104
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lor en flujo sobre haces de tubos, estén -
basados enteramente sobre datos experimen-
tales, porque el patrdn de flujo es dema
siado complejo para ser tratado analitica-
mente, en ambos arreglos, la transicidn de
flujo laminar a flujo turbulento, principia
en un nimero de Reynolds basado en la velo
cidad y en el drea minima de flujo, de al
rededor de 200 y el flujo llega a ser com
pletamente turbulento en un nfimero de Rey
nolds de alrededor de 6000. Para cdlculos
de ingenieria, es de principal importancia
el coeficiente promedio de transferencia -
de calor del haz de tubos completo, es ne
cesario seleccionar una velocidad de refe
rencia, puesto que la rapidez del fluido -
varia a lo largo de su traYectoria, la ve
locidad que se usa para construir el nlme-
ro de Reynolds para flujo sobre un haz de
tubos, se basa en el &rea minima libre dis
ponible para el fluido, sin importar si es
ta drea ocurre transversal o diagonal a

las aberturas.

En los cambiadores de calor se usan frecuen
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temente haces de tubos cilindricos poco es
paciados. En esta situacién las estelas -
de los tubos localizados aguas arriba -
ejercen influencia sobre la rapidez de
transferencia de calor y las caracteristi-
cas del flujo sobre los tubos situados -
aguas abajo. Para los primeros tubos se
presentan variaciones de tubo a tubo y des

pués no hay cambios perceptibles.

El tipo de arreglo es otro factor de in-
fluencia; en la figura N2 2,21, se muestran

los dos arreglos m&s comunes.

- e

(a) En lUnea

f‘ (b) Excalonados

-

FIGURA N2 2.21. DISPOSICION DE LOS TUBOS EN UN BANCO, Y LA

CELDA DE ILOS TUBOS.
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En relacidn con las celdas unitarias sombrea
das en la figura N® 2,19., se observa que el
pasaje minimo para haces de tubos en linea -
es igual a A-D, de modo que por continuidad.

Ve A

v

-
max
a->

Para haces escalonados, el pasaje minimo

es el menor valor entre (a - D)/2) vy ~

\ﬁa/2;2 + b2 - D (la diagonal) y vpsx es
igual a (vc a/2) dividido por este menor va
lor.

Para flujo turbulento esto es Re > 6000, so
bre haces o cafos, sin importar si estén es
calonados o en linea, los datos experimenta

les de transferencia de calor concuerdan -

bien con la siguiente ecuacidn.

Pr°* (2.77)

El valor del coeficiente empirico Ch depen-

de de la disposicifn de los tubos y del nl
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mero de Reynolds.

Fishenden y Saunders, evaluaron C; exten-

diendo los experimentos de Huge, Pierson ,
Grimison, Kuznetzkof y Lokshin, para razo-
nes en el dominio de 1.25 a 3.0 de paso -
longitudinal o transversal a difmetro. En
contraron gue para razones paso/didmetro -
entre 1.25 y 1.5, dominio de interé&s préc
ticado para cambiadores de calor, el valor
de C;, no se desvia mids del 10 % de la wuni
dad para cualquier disposicién de los tu
bos en prueba, por lo tanto, para cilculos

preliminares, la ecuacifn (2.78)es satis

factoria.

La caida de presién por rozamiento en 1lbf/
pie2 Ap, para flujo sobre un haz de tubos,
puede calcularse a partir del factor de
friccidn o coeficiente de friccifn en tér
minos del nfimero de Reynolds, Chilton y
Genereaux han expresado este valor como si

gue:

Para tubos escalonados y flujo viscoso -

(Re < 100):
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f = 26.5/Re

Ap = 53 (VpaxHL/D.°) (2.78)

Para tubos escalonados y flujo turbulento -

(Re>45) :

f = .75(Dcvméxp/u)"'2

Ap = .0945 m-8v . 1.8 ,-2y/p -2 (2.79)

ax

Para tubos en linea y flujo turbulento:

- -.2
— 2
Ap = 2fp vpsx N (2.80)
Donde:
Dc = es el claro, entre tubo transversal-
mente en metro
N = es el nimero de hileras de tubos en la

direccién del flujo.

En las ecuaciones (2.78), (2.79) y (2.80),

tanto la densidad y viscosidad deben evaluar
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se a la temperatura de correcidn T,.

Para calentamiento del fluido,

To = Tg + .2 AT

Para enfriamiento del fluido,

T. = T, -.32AT

Donde Ta = es la temperatura media de las -
temperaturas de entrada y salida; yfT es la

diferencia media logaritmica de temperatura

entre el fluido y la pared del tubo.



CAPITULO III

REFRIGERANTES
3.1. DEFINICION

En este capitulo trataremos con los medios de traba
jo usados en sistemas de refrigeracidn por compre-

sibén, tales medios se denominan refrigerantes. Son
muchas las sustancias que pueden ser usadas como re
frigerantes, incluyendo hidrocarburos halogenados ,
mezclas _ aceotrSpicas, hidrocarburos, compuestos -

inorgdnicos y sustancias orgdnicas no saturadas.

Un refrigerante es un medio de transmisi6n del ca
lor que absorbe calor al evaporarse a baja tempera-
tura y lo cede al condensarse a alta temperatura vy

presién.

Hidrocarburos halogenados.- El grupo de los hidro-
carburos halogenados comprende refrigerantes que -

contienen uno o mids de los tres halégenos; cloro ,



fluor y bromo, la designacifén numérica, el nombre
gquimico, la f6rmula gquimica de los miembros de es
te grupo utilizados comercialmente se dan en la
tabla 3.1. Estos refrigerantes se venden con los
nombres comerciales de Freon, Genetron, Isotron y
Arcton. El sistema de numeracidn de este grupo -
sigue la siguiente regla: el primer digito a par
tir de la derecha es el nlimero de dtomos de fluor
en el compuesto, el segundo digito es uno mas que
el nlmero de dtomos de carbono del compuesto, cuan

do el filtimo digito es cero se omite.

TABLA 3.1.
REFRIGERANTES HIDROCARBUROS HALOGENADAS

Designacién Férmula
numérica Nombre quimico quimica
11 Tricloromonofluormetano CCLF
12 Diclorodifluormetano CCLF,
13 Monoclorotrifiuormetano CClF,
22 Monoclorodifluormetano CHCIF,
30 Cloruro de metileno CH,CL,
40 Cloruro de metilo CH,(C1
113 Triclorotrifluoretano CCL,FCCIF,
114 Diclorotetrafluoretano CCIF,CCIF,
114s Diclorotetrafluoretano CCLFCF,
152a Difluoretano -CH,CHF,

112
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Mezclas aceotrfpicas.- Una mezcla aceotrSpica de dos
sustancias es una mezcla gque no se puede separar en
sus componentes por destilacidn, una mezcla aceotré
pica se evapora y se condensa como una sustancia -
simple con propiedades que son diferentes de las de
sus constituyentes, la finica mezcla aceotrf6pica co
mercial es el refrigerante 500, gue es una mezcla -
de refrigerante 12 y refrigerante 152a en una pro-

porcién de 73,8 y 26,2 por ciento en peso, respecti

vamente.

Hidrocarburos.- Algunos hidrocarburos se utilizan -
como refrigerantes especialmente para uso en las in
dustrias del petrSleo y petroquimica, estos refrige

rantes se presentan en la tabla 3.2.

TABLA 3.2.

HIDROCARBUROS REFRIGERANTES

Designaci6n S, Férmula
numérica | Nombre quunltfo quimica
" 50 | Metano CH,
170 Etano CH,CH,
290 Propano CH,CH,CH,

Compuestds inorgénicos.- Muchos de los primitivos

refrigerantes eran compuestos inorgénicos de los
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cuales siguen todavia utiliz&ndose, estos compuestos

se relacionan en la tabla 3.3.

TABLA 3.3.

REFRIGERANTES INORGANICOS

Designacién . Férmula
numérica Hombre quimico " quimica
717 | Amoniaco HN,
718 Agua H,0
729 Aire
744 Anhidrido carbénico Co,
764 Anhidrido sulfuroso 30,
Sustancias orgdnicas no saturadas.- Dos refrigeran-

tes raramente utilizados son compuestos org&nicos -
no saturados: refrigerante 1150, etileno y refrige-

rante 1270, propileno.

CARACTERISTICAS

Antes de proceder a estudiar compuestos definidos ,
examinaremos las propiedades gue un refrigerante de
berfa poseer, el refrigerante ideal deberia tener -

como minimo las siguientes caracteristicas:
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Presiones de evaporacidn positivas. Las presio-
nes de evaporacidn positivas impiden la posible
infiltracién de aire atmosférico dentro del sis

tema durante el trabajo.

Presiones de condensaci6fn moderadamente bajas .
Esta caracteristica permite el uso de equipo Yy
tuberias ligeros en el lado de la alta presidn

del sistema.

Temperatura critica relativamente alta. La tem-
peratura critica del refrigerante debe ser bas
tante mds alta que las temperaturas de condensa
cidén normales para impedir exigencias indebidas

de presidn.

Baja temperatura de congelacién. La temperatura
de congelacién debe ser lo suficientemente baja
para que el refrigerante no pueda solificarse -

durante el trabajo normal.

Bajo costo del refrigerante. Esta caracteristi-
ca tendri significado seglin el tamano del sis
tema. El costo del refrigerante no sera factor

importante cuando la cantidad del material es

s6lo de unas pocas onzas, como el caso de un re



116

frigerador doméstico.

6. Alto calor latente de vaporizacifbn. Un alto calor
latente de vaporizacidén significa un alto efecto
refrigefante por kilogramo de refrigerante circu
lando, esta caracteristica es deseable, aunque -
en sistemas muy pequenos puede ocasionar flujos
de refrigerantes muy reducidos, lo que ocasiona

problema de control.

7. Inactividad y estabilidad.- El1 refrigerante debe
ser inerte a reacciones con los materiales del
sistema, no debe ser corrosivo en presencia del
agua, debe ser enteramente estable en su consti-
tucibn quimica, en todo intervalo de condiciones

de operacibn.

8. Alta resistencia dieléctrica del vapor.-Esta ca-
racteristica es importante en unidades de compre
sibn herméticamente selladas,donde el vapor re
frigerante puede estar en contacto con los arro

llamientos del motor.

9. Buenas caracteristicas de transferencia de calor.
Esta propiedad es muy general, pues incluye pro
piedades como densidad, calor especifico, conduc
tividad térmica y viscosidad, altos coeficientes
de transferencia de calor reducen la superficie

requerida en los cambiadores.
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10. Solubilidad satisfactoria en aceite.- Esta carac
teristica es importante ya que en muchos sistemas
el refrigerante tiene contacto directo con el -
aceite lubricante, algo de aceite puede ir al re

frigerante y viceversa , sin que vaya en solucién.

1l1.Baja solubilidad en agua.- Esta propiedad es im-
portante ya que es muy dificil de eliminar la hu
medad en el sistema, los dos efectos principales
que acarrea la humedad en un sistema de refrige-
racidén son la corrosién y la congelacidn de 1los
dispositivos de expansidn, por lo que la humedad
es altamente destructivos para las vdlvulas, jun

_ .tas y partes met8licas.

12.No toxicidad.- El refrigerante no debe ser vene-
noso para los seres humanos, la toxicidad de un
refrigerante es una caracteristica relativa que
depende de: a) Concentracifn o porcentaje de va

por en el aire y b) duracién de la exposicidn.

13.No irritabilidad.- Esta caracteristica importan-
te a las personas expuestas a los vapores refri-
gerantes, el vapor no deber§ irritar ojos,nariz,

pulmones o piel.

14.No inflamabilidad.- El vapor no deberd arder ni



118

sufrir combustifn a ninguna concentracidén con el

aire atmosférico.

15.Detencidn f&cil de fugas. - Las fugas en las 1i
neés refrigerantes y equipos deberadn ser detec-

tables por un método simple y positivo.

Desafortunadamente, no se dispone de un solo compues
to que pueda ser absolutamente satisfactorio en to
dos los sistemas de refrigeracifn. Encontramos gque
algunes refrigerantes son muy convenientes para apli
caciones particulares e indeseables para otras,cuan
do un sistema de refrigeracibfn estid siendo instala-
do, algunos refrigerantes pueden escaparse durante
la opresifén normal de cargé. La seguridad es un fac
tor importante y relativo, los diferentes gases Yy
vapores tienen diferentes propiedades téxicas, una
persona puede asfixiarse por falta de oxIgeno en una
alta concentracibén de gas que es catalogado como no
téxico o inerte. Por lo cual se‘a clasificado a
los refrigerantes en grupos tdxicos del 1 al 6, el
grupo 1 es el mds téxico, y el grupo 6 el menos t6-
xico. Los efectos daninos del gas en el grupo 6 son
debidos méds por la falta de oxIgeno que por el efec
to fisiolb6gico del gas, la tabla 3.4., listas los
efectos de algunos refrigerantes de estos seis gru

pos.
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Grupo Temperatura Rango ' MaxTma
eroe Fomila | aico T | gpememge o | eplovien | presicy
_ i °F volimen 1t /ple
fmondio NH3 Si- 2 1204 16-25 50
ezcla azeotropica de di-
clorodifluormetano y di- ' poco
‘fluoretano (Carrene-7) No 5 727 flamable
Bitano Gy No 5 806 1.6-6.5 105
Dloxido de carbono co, No 5 - noflamable
Tetracloro de carbono CCL, Si 3 -— noflamable
Dicloroetileno C2H2C12 No 4 860 5.6-11.4 78
Diclorodifluormetanc CCL,F, No * 6 -— noflamable
(Freon 12 ,Genetron 12,
Isotron 12)
Dicloromonofluormetano CHCLF si 7] u-5 1026 poco
(Ereon 21) « _ _ flamable
Dieclorotetbaflucretano CoCL,E, No 6 -— - noflamable
- (Freon 114)
Etano CZ‘HG No "~ 5 950 3.3-10.6 105
Brano etilo CZHSBr' No 4 952 6-11 28
Qloro etilo C2H5Cl Si 4-5 966 3.7-12 87
Bromo metilo CHyBr No 2 998 poco
, ‘ flamable
Cloro metilo 0'13Cl No 4 1170 8.1-17.2 69
Formato metilo c2H402 Si 3 853 4.5-20 96
Cloro metileno (H'ZClZ Si b-5 1224 poco
flamable
Mnoclorodifluormetano | GHCIF, No 5, 1170 poco -
{frecn 22,Genetron 22, flamable
. Teotron 22) -
C3H8 No 5 874 2.,3-7.3 105
S0, si 1 -— noflamable
nefluormetano CCLF No -— noflamable
(Freon 11,Genetron 11)
iclorotri fluoretano C,C1.F, No 4-5 1256 " poco
(Freon 113) flamable _

Clas:ficacién tdxica -

toxico

Concentracién
% por volimen

Duracién de exposicidn
para producir muerte o
causar dafios graves

1/2 - 1
1/2 - 1
2 -21/2
2 -21/2

5 minutos
1/2 hr.

1 hr.

2 hr

intermedio entre grupo 4 y 6 -

2N

nn afecta desmiles de ? hr.
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Todos los refrigerantes de la familia de los hidro
carburos halogenados o simplemente halocarburos ,

son derivados de los hidrocarburos metano y etano.

La tabla 3.5., presenta los refrigerantes derivados
sustituyendo al hidrogeno por cloro y flfior en el
metano, asf mismo un grupo similar de refrigeran-
tes han sido construidos a partir del etano, Iprg

sentados en la tabla 3.6.

TABLA 3.5.

TABLA 3-5. Refrigerantes comunes derivados del metano

Refrig. E Temp.
No. “| rermaa Nombre e an Flamabilidad i?xio
atm,°F -

11 © CCL,F | Tricloromonofluormetano '7u,9 noflamable Sa
12 CC12F2 Diclo'r'odiﬂuonnetano -21,6 noﬂanable 6

13 CClF, |Monoclorotrifluormetano | -114,6 | noflamable 8
4| CF, Carbdn tetrafluor ~198,4% | noflamable 6
21 | GCLF | Dicloremonofluormetano 48,1; | noflamable 4-5
22 . CHCiF2 Monoclorodifluormetanoc 41,4 | noflamable - 5a
23 | afF, |mrifluormetano 119,98 | noflamable
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TABLA 3.6.

TABLA 3-6. .Refrigerantes camunes derivados del etano

a

[Refrig. . | . ' Zﬂgf o Grupo
No. Srmila Nombre presidn Flamabilidad toxaco
atm,°F
c,z'Hs_ Etano . -127,5 | muy flamable 5b
113 CCL,FCCLE, | Triclorotrifluoretano - 117,6 | noflamable 4-5
114 | CCL,FCF, Diclorotetraflucretano 37,6 | noflamable 6
114 | CCIF,CCIF, | Diclorotetrafluoretano 38,4 | noflamable 6
115 CClFZCF3 Monocloropentafluoretano -38,4 | noflamable

Ahora vamos a comparar los refrigerantes m&s usados
comercialmente para equipos de refrigeracifén y acon
dicionadores de aire pertenecientes a la familia de

los halocarburos.

Hemos seleccionado especificamente dentro de este -
grupo de refrigerantes, el refrigerante 12 y 22(R12
y R22) por ser dos de los refrigerantes m&s usados

en la industria frigoricia moderna, el R12 fue in-

troducido por primera vez en el mercado el arno de
1.928, mientras que el R22 apareci6 en 1.936, indis
cutiblemente que el R12 es el gue tiene mayor apli

cacibn debido a su bajo costo y a una serie de pro
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propiedades que lo presentan como de adecuado
empleo. E1 R22 es mas costoso pero posee también -
ciertas propiedades que lo hacen tan ventajoso co-
mo el R12; su aplicacibén se limita principalmente -
para las plantas ffigorificas de bajas temperaturas

vy para acondicionamiento de aire de baja potencia.

Para efecto del andlisis de sus caracteristicas nos

basaremos en los siguientes criterios:

Criterios termodinamicos

Criterios de seguridad

Criterios té&cnicos

Criterios econdmicos

Criterios termodinfmicos:

Por lo numeroso de estos criterios nosotros -

abordaremos los principales en la tabla 3.7.

Los dos filtimos criterios son dados a base del
ciclo standard a wuna temperatura de evaporacidn
de =-15°C y condensacién de 30° C., sin suben-

friamiento y sin recalentamiento,
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TABLA 3.7.

CARACTERISTICAS TERMODINAMICAS DE LOS

REFRIGERANTES
CRITERTIO R12 R22
Temperatura de ebu
llicibén normal -29.8°C ~=40.75°C
Temperatura critica li2°cC 96 °C
Relacidn de compre-
sidn 4,071 4,06
Produccibén frigori-
fica volumétrica es
pecifica 1275 2040

Criterios de seguridad:

Dentro de estos criterios puede decirse que.las carac
teristicas de estos refrigerantes son similares v

entre ellas tenemos las siguientes:
a. Toxicidad.- Como se mostrd6 en la tabla 3.4 el R12
estd dentro del grupo 6 y el R22 en el grupo 5, es

decir gque son pr&cticamente inonfesivos.

b. Inflamabilidad.- Es nula para ambos refrigerantes.
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c. Accidn sobre los productos alimenticios.- Es -

igualmente nula para estos refrigerantes.

Criterios té&cnicos:

Entre los principales podemos cirtar los siguiente

tes:

a. Accibn sobre los aceites.- Cuando se mezcla el R12
y R22 con aceites parafinicos desplazan al co-

bre y al hierro.

b. Accibn sobre los metales.- Ambos refrigerantes to
leran casi en su totalidad los metales que se -

usan comunmente en las plantas frigorificas.

c. Accibn sobre las materias pl&sticas y elastfmeras.-
Tienen un porcentaje de inflamacibén lineal muy re-

ducido y casi despreciable.

d. Accifn en presencia del agua.- Los dos refrigeran
tes tienen la tendencia a formar hidratos lo -

cual ocasiona obstruccibn en las vdlvulas.

e. Eficacidad en el intercambio térmico.- Para ambos

es mediocre con respecto, por ejemplo a aquella -
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gque se obtiene con el amoniaco.

f. Aptitud de fugas.- Ambos tienen una aptitud bas
tante grande y su deteccidn es muy dificil por

ser incoloros e inodoros.
Criterios econfmicos:
Los dos criterios primordiales son:

a. Precio. - De éste podemos decir que el R22 es
mucho m&s caro que el R12, por su precio en el

mercado es casi el doble del R12.

b. Disponibilidad.- A los dos refrigerantes se les

encuentra con facilidad en el mercado.

Refrigerantes Secundarios.- Entre los refrigerantes
secundarios se incluyen las salmueras y los anticon
gelantes, dos de las salmueras mis populares son las
soluciones de cloruro cdlcico y de cloruro sédico ,
entre los anticongelantes usados comunmente estan -
los glicoles - etilénicos, dietilénico, trietiléni-
co y protilénico. Las salmueras se enfrian en el

evaporador de un sistema de refrigeracidn y se tras
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ladan despué&s por tuberias al lugar donde quiere -

hacerse la refrigeracién.

El uso de las sélmueras puede ser aconsejable para
mantener los serpentines y tuberias que contienen

un refrigerante t6xico lejos de los espacios ocu
pados por personas.o alimentos que puedan contami

narse.

En un sistema que use un refrigerante no téxico, -
un refrigerante secundario eliminard las grandes -
conducciones de refrigerantes, con posibilidad de
fugas y la consecuencia adversa de la caida de pre

sidn.

Todas las propiedades fisicas de los fluidos usados
comunmente como refrigerantes son disponibles tan
to en forma de tablas como de gr&ficos (Ver Biblio
grafia), asi tablas y grdficos son disponibles en

manuales de refrigeracidn. Las tablas tienen ‘la
ventaja de dar datos exactos mucho m&s que los grd
ficos., pero para muchos problemas es mds facil ob
tener los datos a partir del grafico, como también
las relaciones entre propiedades de un refrigeran-

te en diferentes partes del ciclo son facilmente -
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comparadas a partir del gr&fico que de las tablas.

TRANSFERENCIA DE CALOR Y CAIDA DE PRESION DEL REFRI

GERANTE DENTRO DEL SERPENTIN

El calentamiento y enfriamiento de los fluidos que
fluyen dentro de conductos, estan entfe los proce-
sos de transferencia de calor mi8s importantes de
ingenieria, el diseno y andlisis de todos los tipos
de cambiadores de calor, requieren el conocimiento
del coeficiente de transferencia de calor entre la
pared del conducto y el fluido que estd fluyendo -
dentro de &1, el tamano de las calderas, economiza
dores, sobrecalentadores y precalentadores, depen-
de principalmente de la unidad . de conductancia de
conveccidn entre la superficie interior de los tu
bos y el fluido, también en el disefio de equipo de
aire acondicionado y refrigeracién, es necesario -
evaluar los coeficientes de transferencia de calor
para los fluidos que fluyen dentro de los conduc-
tos. Una vez que el coeficiente de transferencia
de calor para una geometria dada y condiciones de
flujo especificadas, se conoce, puede calcularse -
la rapidez de transferencia de calor a la diferen-
cia de temperatura que prevalezca con la siguiente

ecuacidn:
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Qe = AT gyperficie - TElujo) (2.9)

También puede wusarse la misma relaci6n para de
terminar el &rea necesaria para transferir calor
con una rapidez especificada y a un potencial

de temperatura dado.

Como sea demostrado el coeficiente de transferen
cia de calor hC puede calcularse del nfimero de
Nusselt hCDh/k, para flujo en tubos largos o conduc
tos, la longitud significativa en el nGmero de -
Nusselt es el didmetro hidr&ulico Dy, definido co

mo:

D. = 4 drea de la seccifn transversal del flujo
h perimetro mojado

(3.1)

Para un tubo o un cafio, el drea de la seccibn trans
versal del flujo es Di m/4, el perimetro mojado es
mDj y por lo tanto, el difmetro interior del tubo
es 1igual al didmetro hidrdulico: Para la regidn
anular formada entre dos tubos concéntricos vemos

que se tiene:

2 2
(m/4) (Dp - D7)
Dh= 7 (D; + D3) 4 =Dy - Dy
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En la préctica de ingenieria, el nlimero de Nusselt
para flujo dentro de conductos, usualmente se eva
lGa a partir de ecuaciones empiricas, basadas en
resultados eXpérimentales, con andlisis dimensi-

nal, los resultados experimentales obtenidos en
experimentos de conveccibn forzada, pueden relacio

narse por medio de una ecuacién de la forma
Nu = @g(Re} % (Pr) (3.2)

Donde los simbolos # y ¢y , representan funciones -
de los nlmeros de Reynolds y Prandtl, respectivamen
te. El coeficiente de transferencia de calor por
conveccién, usado para construir el nfimero de -
Nusselt para transferir calor hacia un fluido que
estd fluyendo dentro de un conducto, estd definido
por la ecuacibn 2-6, el valor numérico de hc,vcomo
se mencionS anteriormente, depende de cémo se esco
ja la temperatura de referencia del flufdo. En la
transferencia de calor hacia o desde un fluido que
fluye dentro de un conducto., la temperatura del
flufido no es uniforme, sino que varia a lo largo -
de la direccibén del flujo de masa y en la direccibn
del flujo de calor. En una seccifn transversal del
conducto, la temperatura del fluido en el centro -

puede seleccionarse como la temperatura de referen
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cia de la ecuacidén (2.6), sin embargo en la prac-
tica, la temperatura en el centro es dificil de -
medir, ademds, no es una medida de la variacibn -
de la energia interna de todo el fluido que estd
fluyendo dentro del conducto, por lo tanto, es -
una préctica comfin y serd la que se siga. aqui ,
usar en la ecuacidn (2.6) la temperatura promedio
de la masa principal T§f como la temperatura de re
ferencia del fluido, el uso de la temperatura pro
medio de la masa principal como temperatura de
referencia en la ecuacibn (2.6), permite hacer fa
cilmente el balance de calor, porque en el estado
estable, la diferencia de la temperatura promedio
de la masa principal entre dos secciones del con-
ducto , es una medida directa de la rapidez de -

transferencia de calor, o sea:

Q =m c, ATg (3.3)

Donde:

Q = rapidez de transferencia de calor hacia el flui
do , en W

m = rapidez de flujo, en Kg m/hr

Cp= calor especifico a presidn constante, en W-hr/Kgm°C
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AT¢ = diferencia de temperatura promedio de la masa
principal entre las dos secciones transversa-

les en cuestibn.

Para los calculos preliminares es préctica comin -
usar como temperatura de referencia en la ecuacidn
(2.6), lavtemperatura de la masa principal en el pun
to medio entre la seccifn de entrada y la seccibén -
de salida del conducto, este procedimiento es satis
factorio cuando la temperatura en la pared del con-
ducto es constante. Para un fluido dado, el nlmero
de Nusselt depende principalmente de las condicijio-
nes del flujo que pueden caracterizarse por el nt

mero de Reynolds como en el de Nusselt, es el did

metro hidraulico, o sea:

Fn ductos largos, donde los efectos de entrada no -
son importantes, el flujo es laminar cuando el nime-
ro de Reynolds es inferior a 2100, en el daminio de
nimeros de Reynolds entre 2100 y 10000, tiene lugar
la transicifn, para namero de Reynolds superiores a
10000, el flujo llega a ser -campletamente turbulento.

Para nGmeros de Reynolds superiores a 2100, el nmero
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de Nusselt principia a incrementarse ré&pidamente has
ta que el nfmero de Reynolds llega aproximadamente
a 8000; para posteriores incrementos del nimero de
Reynolds, el nfmero de Nusselt continua incrementan
dose, pero con menor rapidez, puede darse una expli
cacidn cualitativa de este comportamiento, observan—
do el campo del flujo de fluido que se muestra

esquemiticamente en la figura N2 3.1. Para nimero -
de Reynolds superiores a 8000, el flujo dentro del
conducto es carrplétamente turbulento, excepto para
una capa del fluido muy delgada adyacente a la pa
red, en esta capa, como resultado de las fuerzas

viscosas que predominan cerca de la superficie, se
amortiguan los remolinos turbulentos y, por lo tan
to, el calor fluye a traves de ella principalmente

por conduccidn. En la fiqura 3.1., se indica con
lfnea de trazos el borde de ésta que se llama -
subcapa laminar, el flujo mds alla de ella es tur
bulento y las flechas circulares dentro del regimen
de flujo turbulento, representan los remolinos que
barren el borde de la capa laminar, penetrando en
ella 1llevandose el fluido a la temperatura que ahi
prevalezca, los remolinos mezclan el fluido caliente
con el frio tan efectivamente, que el calor se trans

fiere muy rapidamente entre el borde de la capa -
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Borde de Ja capa separndom/ D /') Vo N q A

© capa de transiclén

e NS RO RN SE

FIGURA N2 3.1. PATRON DE FLUJO PARA UN FLUIDO FLUYENDO

TURBULENTAMENTE DENTRO DE UN TUBO

frontera laminar y la parte turbulenta principal del
fluido, debe ser que, excepto para fluidos de eleva
da conductividad térmica (como metales liquidos), la re
sistencia térmica de la capa laminar la rapidez de
la transferencia de calor y que casi toda la cai
da de temperatura entre la parte principal del £flui
do y la superficie del conducto, ocurre en esta capa;
por otro lado, la parte turbulenta del campo de

flujo, ofrece poca resistencia al flujo de calor vy,

por tanto, el finico método efectivo de incrementar
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el coeficiente de transferencia de calor, es dis
minuir la resistencia térmica de la capa fronte-
ra laminar, esto puede efectuarse incrementando

la turbulencia.en la corriente principal, de mo
do que los remolinos de turbulencia puedan pene
trar profundamente en la capa laminar; sin emba£
go, el incremento de la turbulencia estid acompa-
nada por grandes pérdidas de energia, que a su
vez incrementa la caida de presidn por rozamien-

to dentro del conducto.

El incremento de la velocidad del flujo produce
coeficientes de transferencia de calor mas altos,
que de acuerdo con la ecuacidn 2.6., disminuyen
el tamafio y consecuentemente también el costo -
inicial del equipo, para una rapidez de transfe-
rencia de calor especificada; sin embargo,al mis
mo tiempo se incrementa el costo del bombeo, el
disefio Sptimo exige un compromiso entre los cos
tos iniciales y de operacifn. Se han encontrado
en la prdctica que el incremento en el costo del
bombeo y de los gastos de operaci6n, frecuente-
mente sobrepasan el ahorro en el costo inicial -
del equipo de transferencia de calor, bajo condi

ciones continuas de operacién. Como resultado ,
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las velocidades que se usan en la mayoria de los
equipos cambiadores de calor comerciales, son re
lativamente bajgs y corresponden a nfimeros de
Reynolds, no mayores de 50000, siempre que es
posible, en los equipos cambiadores de calor, se
evita el flujo laminar, debido a que se obtienen

bajos coeficientes de transferencia de calor.

Otro factor que puede influenciar considerablemen
te la transferencia de calor y el rozamiento, es
la variacibén de las propiedades fisicas con la
temperatura, cuando un flufdo fluyendo dentro de
un conducto se calienta o se enfria, su tempera-
tura y consecuentemente también sus propiedades
fisicas, varfan a lo largo del conducto, asi co
mo también sobre cualquier seccibn transversal =
dada, para los liquidos, solamente la dependencia
de la viscosidad con la temperatura es de prin
cipal importancia, por otro lado, para los gases,
el efecto de la temperatura sobre las propiedades
fisicas es mds complicado que para los liguidos ,
porgque ademds de la viscosidad, la conductividad
térmica y la densidad varian significativamente -

con la temperatura. En ambos casos, el valor numé

rico del nimero de Reynolds depende de la posicidn



donde se evalfa la viscosidad, se cree que el nl
mero de Reynolds basado sobre la temperatura de
la masa principal es el par&metro m&s significa-
tivo para describir las condiciones del flujo ,
sin embargo, se ha obtenido buen éxito al rela-

cionar empiricamente los datos experimentales de
transferencia de calor, evaluando la viscosidad

en una temperatura promedio de la pelicula, defi
nida como una temperatura aproximadamente a la
mitad entre la temperatura de la pared y la tem

peratura media de la masa principal.

Para determinar el coeficiente de transferencia

de calor del refrigerante se han utilizado para
prop8sitos de ingenierfa, ecuaciones o gré&ficas

semiempiricas en analogias avanzadas, las cuales
relacionan el nfimero de Nusselt con el nfimero -
de Reynolds, el nimero de Prandtl, la configura-
cifn geométrica del sistema, el gradiente de tem

peratura y la condicién térmica de frontera.
Ahora vamos a ver una parte que es el fundamento
de operacibén del evaporador, la cual es de que -

en su interior el refrigerante es evaporado.

Las caracteristicas de la transferencia de calor

136
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y caida de presidn de la vaporizacidén en convec-
cién forzada, desempenan uné parte importante en
el diseno de las calderas, y otros sistemas avan
zados de produécién de potencia, a pesar del -
gran nlmero de investigaciones experimentales vy
analiticas que se han dirigido al §rea de la va
porizacifn en conveccidn forzada, alin no es posi
ble predecir cuantitativamente todas las caracte
risticas de este proceso. Esto es debido al -
gran nlimero de variables de 1las gque depende

el proceso y a la complejidad de los diferentes

patrones de flujo que ocurren en dos fases, asi

como a la calidad de la mezcla vapor - liquido ,
definida por el porcentaje de 1la masa total -
que estd en forma de vapor en un punto dado vy

gue se incrementa durante la vaporizacidn.

El flujo difisico se puede presentar de diferen-
tes formas dependiendo de la naturaleza de las
fases en presencia y del predominio de una de
las fases con respecto a la otra, los casos -

que se presentan son los siguientes:

- E1 fluido principal es un liquido: Tres subfor

mas pueden presentarse:
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a. La fase secundaria es un s&lido; ejemplo; -
transporte hidr&ulico de las cenizas de las
calderas a carbdn en las centrales fermicas.

b. La fase secundaria es un ligquido miscible -
con el liquido principal; ejemplo; tuberias
que contienen hidrocarburos y agua a la en

trada de algfin separador.

c. La fase secundaria es un gas; ejemplo; a la
entrada de un evaporador la fase liquida es
la principal (con respecto a la masa total
circulante ) y la fase gaseosa es la secun-

daria.

- E1 fluido principal es un gas: Dos subformas pue

den presentarse:

a. La fase secundaria es un s6lido; ejemplo; en

fluidizacibn.
b. La fase secundaria es un ligquido; ejemplo;los
conductos de aspiracibén de las plantas frigo-

rificas.

El fluido difésico puede efectuarse dentro de las
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condiciones diferentes, dependiendo de que las -
relaciones de masa y volumen de las dos fases en
presencia sean o no constantes, dos casos pueden

presentarse:

1. Las relaciones de masa o volumen, o las dos -
fases en presencia son constantes.- En este
caso estamos en presencia de un flujo cuyas -
caracteristicas fisicas no varfan, de esta ma
nera es posible en cierta forma asimilar la
corriente difdsica a un flujo monof&sico, cu
yas caracteristicas resultarian de la propor-
cidén de las dos fases, en otras palabras -
estarfamos en presencia de un modelo homogéneo.
Es preciso notar que el m&todo de cilculo pa
ra este caso es solamente aproximado, ya que
la proporcidén de los dos fluidos en presen
cia no se traduce nunca por una variacidn pro

porcional de las caracteristicas fisicas de

los dos constituyentes.

2. La relacién de masa o volumen o las dos fa
ses presentes no son constantes.- Este caso -
se produce cuando hay una modificacidén de las

proporciones de las dos fases en presencia ,
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esto sucede en consecuencia de un aporte (eva
porador) o substraccién (condensador). En es
te caso es mds dificil deducir las caracteris
ticas fisicas de las fases a la entrada y a
la salida de la parte del flujo y seria nece-
sario tomar en cuenta las variaciones de la -
cantidad de movimiento a lo largo del flujo ;
es decir gque estariamos en el caso de un mode
lo con deslizamiento entre fases. Por lo tan
to el modelo homogéneo no puede ser adoptado

Yy nos veremos obligados a utilizar relaciones
empiricas, tal como lo trataremos en pérrafos
posteriores. La clasificacién de los tipos -
de flujo difdsico ha sido establecida por es
tudios visuales, esta clasificaciéh difiere -
seglin la direccidén del flujo (horizontal o -

vertical).

Flujo Horizontal.- Los Diagramas de Flujo que han

sido ordenados en la figura N2 3.2,, para los tu-

bos horizontales.

Partiendo de la fase lfiquida para llegar a la fa

se gaseosa, los tipos de flujo han podido ser dis

cernidos. Considerando un crecimiento progresivo
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FIGURA N2 3.,2. MODELOS DE FLUJO EN FLUJO HORIZONTAL

de la importancia relativa de la fase vapor, ellos
se llevan a cabo de la siguiente forma, sin consi-

derar los flujos monofdsicos.

a. Flujo a burbuja: El gas fluye bajo la forma de
burbujas a lo largo de la superficie superior =

del tubo, la velocidad de estas burbujas y la
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velocidad del liquido son aproximadamente igua
les, si las burbujas se dispersan a través del

liquido el flujo es denominado espumoso.

Flujo a tapones.- El crecimiento del caudal de
gas tiende a provocar el agrupamiento de las
burbujas; y tapones de gas y de liquido fluyen
alternativamente a lo largo de la parte supe-

rior.

Flujo estratificado.- El ligquido fluye sobre -

el fondo del tubo mientras que el gas fluye en

la parte superior. La superficie de separacidbn
gas - ligquido permanece lisa, y la porcidn ocu
pada por cada fase permanece constante. Este -
tipo de flujo corresponde a velocidades peque-

nas de las dos fases.

Flujo ondulado.~- Si se aumenta el caudal de -
gas en el flujo estratificado, ondas cuyos se

nos van aumentando se forman superficialmente.

Flujo slug.- Si se aumenta aun mis el caudal -
del gas, la amplitud de la onda liquida aumen-

ta a tal punto que toca la parte superior del



tubo y forma una especie de cresta espumosa .
La velocidad de estas crestas espumosas es

superior a la velocidad promedio del liquido.

Flujo anular.- El1 ligquido fluye bajo la forma
de una pelicula de espesor variable sobre la
pared del tubo, mientras que el gas fluye co
mo un nficleo a alta velocidad en la parte cen
tral. Una cierta cantidad de liquido es -
arrastrada en el nficleo en forma de pequenisi

mas gotas.

Flujo Vertical.- Para los tubos verticales, han -

sido clasificado por examen visual los tipos de

flujo en cinco categorias como se muestra en la

figura N® 3.3. y son:

a.

b.

Flujo a burbuja.- El liguido que se desplaza -
en el tubo constituye una fase continua, mien-
tras que el gas se dispersa en forma de burbu-
jas cuyo tamano , velocidad y cantidad aumenta

con el flujo del gas.

Flujo Slug.- Si el caudal de gas aumenta, vapo
rizaciones alternadas de liquido y de tapones

de gas se elevan en el tubo,'las crestas del

143
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ESPUMOSO WISPY ANULAR

SLUG

BURBUJA

ANULAR

FIGURA N2 3.3. MODELOS DE FLUJO EN FLUJO VERTICAL
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liguido y de tapones de gas se elevan en el tu
bo, las crestas del liquido vaporiz&ndose en
cierran algunas burbujas de gas esparcidas. Al
envolver céda tapén de gas la pelicula de 11
quido de apariencia laminar fluye hacia la peri
feria del tapén. Si el caudal de gas aumenta,

los tapones de gas aumentan en longitud y su

velocidad crece.

Flujo espumoso.- Si se aumenta el caudal de -
gas, la pelicula laminar de liquido desaparecen
y las burbujas se mezclan con el liquido para

formar un flujo turbulento desordenado.

Flujo Wispy - annular.- El flujo gaseoso aumen
ta afin m&s y el liquido se desplaza sobre la
pared del tubo con una velocidad inferior a
aquella del gas que se desplaza formando un
nficleo. Una parte del liquido es arrastrada -
en el nficleo gaseoso en forma de finisimas go
titas, el arrastre aumenta con la velocidad -

del gas.

Flujo anular.- La velocidad del gas sigue au

mentando y todo el liquido es despegado de 1la
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pared del tubo y arrastrado por el gas en forma

de finisimas gotitas.
El flujo difésico tiene concretamente dos efectos:

— Sobre el coeficiente de transferencia de calor

- Sobre la cajida de presibn.

Por lo cual es importante la determinacién del tipo
de flujo ya que de &l depende la seleccibn de corre
laciones para el cilculo, tanto del coeficiente de

transferencia de calor y caida de presidn.

Sobre el coeficiente de transferencia de calor, ha
sido estudiado por muchos investigadores y se han
obtenido varias correlaciones para calcular este -

coeficiente.

Una de las correlaciones para flujo turbulento en

conductos es la ecuacidn de Dittus - Boelter,.

Nup = 0.023 ReJ"® pr® | (3.3)

1. n = 0.3 si el fluido esti siendo enfriado

n = 0.4 si el fluido estd siendo calentado
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L4

2. Todas las propiedades del fluido son evaluadas

en la temperatura promedio del fluido.

4. 0.7 < Pr < 100

5. L/D > 60

Una correlacibn similar ha sido sugerida por Colburn

guien usa, sobre los datos experimentales, que el

nlimero de Stanton sea multiplicado por Pr2/3, o sea:

st pr2/3 = 0.023 Rre, 0+ (3.4)
St = 0.023 ReD"O'2 pr —(2/3)
Donde:

1. St es evaluado en la temperatura promedio del -

fluido.

2. ReD Yy Pr son evaluados en la temperatura promedio

de pelicula del fluido

T = 0.5 (T + Tp) (3.5)
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t

3. Rey > 10°

4. 0.7 < Pr < 160
5. L/D > 60

Otra correlacifn, es una modificacifn de la expre
si6én de Colburn, sugerido por Seider y Tate y des
pués mejorado por McAdams, esta expresidn presen-
ta un término de correccibn de viscosidades,para
lograr una expresidn aplicable sobre un mayor ran
go de n@meros de Prandlt, su ecuacién es:

0.2

st = 0.023 Rey ~~ Pr=2/3(u /u,)0-14 (3.6)

Donde:
1. Todas las propiedades del fluido son evaluadas

a la temperatura promedio excepto Hp s la cual

es evaluada a la Tp
4
2. Rep > 10

3. 0.7 < Pr < 17000

4., L/D > 60
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De las ecuaciones presentadas anteriormente para
calcular el coeficiente de transferencia de calor
promedio, es la ecuacifn de Dittus - Boelter que
se ha utilizado en este trabajo, esta ecuacibn -
también se la puede escribir como:

2

Gr'8/di' (3.7)

<
I

Donde:

U es una funcidn de las propiedades del fluido.

Las siguientes expresiones polinfmicas pueden ser
usadas para calcular, con un madximo de error de
.7% sobre un rango de temperatura de-32 a 256°C

3

Para R12 ¢ = 1.916x10 °+3.214x10"%tr+1.786x10~ 2tr

8

Para R22 ¥ = 1.974x1073+3.039x10 %tr+1.116x10" °tr

Sobre la caida de presifn, primero veremos el cil
culo de la caida de presibn en flujo monofésico ,
para el cual se utiliza la férmula de Colebrook -

(algunas veces llamada de Fanning) es la que en

2

2
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el estado actual de investigaciones concuerda mejor

con los resultados experimentales.

Ap = £

o7l F
ko)
N <

{3.8)

En esta férmula el coeficiente de cafda de presibn
varia seglin el régimen y es siempre funcibén del ni
mero de Reynolds y de la rugosidad relativa de 1la

pared del tubo en cuestidn.

En régimen laminar es igual a:

f = 64/Re (3.9)
Este valor resulta de la ley de Poiseuille y en el
Diagrama de Nikuradse y Moody se lo conoce como -
recta de Poiseuille de pendiente -1.

En régimen turbulento liso:

£ = .316/Rel/4 (3.10)

Este valor en cambio resulta de la ley de Blasius

aplicable en tubos lisos y que en el diagrama se



lo conoce como recta de Blassius dependiente -1/4.

Como se puede ver estas 2zonas bien demarcadas en

la figura N2 3.4,

En r&gimen turbulento rugoso el valor del coefi-

ciente de caida de presidn depende de la clase de
tubo, para nuestro caso sea utilizado el valor
de coeficiente de caida de presifn dada por la -

ecuacién:

6
(20000 ¢ 10 )l/3 (3.11)

di Re

f = .0055 1+

En cuanto a la caida de presidn en un evaporador

de expansidén directa, en adicibén al fenbmeno exa-
minado de una sola fase, es de interé&s considerar
la situacibén donde tanto la fase liquido y las fa
ses gaseosas exXisten simult&neamente. Esta situa
cibén es encontrada en muchos otros componentes de
los equipos de refrigeracidén y acondicionadores -

de aire, como condensadores, tubos capilares.

En adicién a la clasificacidén de los tipos de -
fluidos presentes tanto en tubos verticales como

horizontales, el flujo en dos fases se puede cli
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sificar de acuerdo al estado del flujo de cada fa

se ya sea en flujo laminar o turbulento, o sea:

1. Liguido turbulento - vapor turbulento (t-t)
2. Liguido viscoso - vapor turbulento (v-t)
3. Ligquido turbulento - vapor viscoso (t-v)

4. Liquido viscoso - vapor viscoso (v-v)

Para determinar la caida de presién de flujo en
dos fases en tubos horizontales se la determina -

por la ecuacidn:

Como se puede ver de la ecuacién anterior, tiene -
dos componentes, el primero es el debido a la fric

cidn y el segundo debido a la aceleracifn.

Martinelli y Nelson han presentado dos métodos di
ferentes para evaluarip, en términos de las propie
dades del refrigerante tanto a la entrada como a
la salida del tubo, entoncesAp, puede ser determi-
nada como una funcibn de la fraccidn vacio, cali-

dad y densidad del fluido. En este trabajo se ha

asumido gue ambas fases tienen la misma velocidad
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o sea se trata de un flujo homogé&neo, obteniéndo
se para Apa una expresidén simplificada que no de

pende de la fraccidén vacio y es:

Donde:

Ap, = caida de presidn debido a la aceleracibn, 1lb/

pie2
G, = flujo mdsico de las dos fases, slugs/segq.
P, = densidad de liquido saturado, slugg/pie3
py = densidad de vapor saturado, slugs/pie3.
X = calidad del vapor.

El subindice e y s se refiere a la entrada y sali

da del tubo, respectivamente.

Asi mismo asumiendo una variacifn lineal de la ca
lidad a lo largo de la longitud del tubo, el com-
ponente de la caida de presién debido a la fric-

cidén esti dada por:
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2
g dx) (3.14)
O R

- ‘ 1
bpg = bpg (x - X

Donde:

Apo = cafda de presidn para flujo completamente 131
quido, 1lb/pie?
2
ﬂo = factor de Martinelli - Nelson

La cantidad/p  es la caida de presiSn para la fase
completamente ligquida con el flujo mdsico igual -

que el de dos fases, -G, . Este estd dado por la for

r
mula:
f L L, 2
PfVo
AP, = o — (3.15)
dy
Donde:
Vo = G./0gRA; (3.16)
L

La relacién entre el factor de Mértinelli—Nelson -

g 2

o Y el factor de Lockhart - Martinelli ﬂLz es:

2 _ ﬁLZ(l—x)l'B
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Donde:

#1, es una funcibn del tipo de flujo y el paréme
tro es a su vez una funcién del tipo de flujo ,

la calidad y las propiedades del fluido.

El par&metro X es definido abajo para las cuatro

formas posible de flujo:

' .5
Xt~ (OV/DL)(UL/UV)'z(l/X—l)l'S (3.17)
.8 9
Kpop=  (Py/pp) (p/ug) ( 1/x-1) (348/Rey ")
(3.18)
.8 .3
Xemy™  (Py/pp) (ip/uy) (1/x-1) (.00286 Rep)
(3.19)
= 1 1 .5 3 2
) — (ov/pL) (u/u,) (1/x-1) (3.20)

Como se puede ver la determinacidn de fpyf involucra
la evaluacibn numérica de la integral de la ecua-
cibn (3.14), va que en muchos casos se necesita -

tan s6lo hacer una determinacién aproximada, este
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valor puede ser obtenido muy facilmente aproximan

do la integral de la ecuacidn (3.14) por:

X
S
2 1.8 2 1.8
= % (l—}iﬂledia) = l/ (xs"xe) e gL (l—X) dx

2
o

g
(3.21)
Donde:

ﬂLZ es evaluado con el valor de X para cada tipo -
de flujo con la calidad Xmedia = (xe+xs)/2, obte-
niéndose por lo tanto Xp.qia Y reemplazando este

valor en:

2
QL =1+ c/X + l/X2
Donde:
c = 20, para flujo turbulento - turbulento

c = 12, para flujo viscoso - turbulento
¢ = 10, para flujo turbulento - viscoso

¢ = 5, para flujo viscoso - viscoso,



CAPITULDO Iv

ANAT.TSIS DEL FENOMENO DE TRANSFERENCIA DE MASA

4.1.

INTRODUCCION

El transporte de un elemento de una solucidén flui
da, de una regidn de mds alta concentracidn a una
regidn de mis baja concentracidn, se llama trans-
ferencia de masa, el mecanismo de transferencia -
de masa puede entenderse més facilmente trazando

una analogia con la transferencia de calor, el ca
lor se transfiere en una direccién que reduce un
gradiente de temperatura existente, la masa se
transfiere en una direccifn que reduce un gradien
te de concentracidén existente. La transferencia

de calor cesa cuando ya no hay diferencia de tem
peratura; la transferencia de masa cesa cuando el

gradiente de concentracifén se reduce a cero.

Otras semejanzas entre la transferencia de calor



y de masa, se discutirdn en relacidn con la teo-

ria de la transferencia de masa.

En ciertas operaciones de transferencia de masa,
puede considerarse transferencia simulté&nea rde
calor, por ejemplo el humedecimiento, es una ope
racidn en la cual un liguido puro se evapora den
tro de la masa principal de la fase gas. En el
humedecimiento del aire, el agua se transfiere -
desde la fase liquida hacia la masa principal de
la fase del aire, se debe proveer el suministro

de energia suficiente para proporcionar el calor
latente de vaporizacidn del agua. Esta energia

puede proporcionarse transfiriendo calor del gas
al liquido, bajo esta condicidn, el calor se -
transfiere en una direccidén opuesta a la de la

/

transferencia de masa.

En la destilacidn, frecuentemente son importantes

los efectos té&rmicos, puesto que el liquido conti

nuamente se estd vaporizando y el vapor continua-

mente se estd condensando. Otras operaciones de

transferencia de masa son el secado, la evapora- .

cidén y la condensacidn.

159

El mecanismo de la transferencia de masa, al igual
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que el de transferencia de calor, depende princi
palmente de la dindmica de las fases del fluido.
La masa puede transferirse, no solamente por el
movimiento cadtico molecular en un fluido que
estd fluyendo en forma laminar, sino también por
remolinos de corriente a través de fluidos en
movimiento turbulento. El primero es andlogo a
la transferencia de calor por conduccidn y el Gl

timo a la transferencia de calor por conveccidn.

TRANSFERENCIA DE MASA POR CONVECCION

Nuestro problema principal va a tratar la trans-
ferencia de calor y de vapor de agua simultdnea-

mente.

Estudiaremos ahora con algtn detalle la evapora-

cibn desde una superficie de agua. La figura N¢

4.1., servird de modelo esquemidtico. Una super

ficie libre de agua estd expuesta a una corrien
te de aire hfmedo. Adyécente a la superficie -

del agua hasta la velocidad m&xima de la corrien

te de aire v, en el lado exterijior.

o

La temperatura aumenta dentro de la capa limite
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Sugerfic:e
del agua

V'tlilw *
T

FIGURA N2 4.1. ILUSTRACION ESQUEMATICA DEL PROBIEMA DE CAPA
LIMITE PARA IA EVAPORACION DEL AGUA DENTRO
DEL AIRE HUMEDO.

desde t, en la superficie del agua hasta ty en el

grueso de la corriente de aire. Se supone satura

do al aire inmediatamente adyacente a la superfi

cie del agua. La relacidén de humedad disminuye

en la direccibn desde Ws,w en la superficie del

agua hasta LS del grueso de la corfiente de aire.

El espesor de la capa limite se supone idéntico -

para los tres gradientes de velocidad, temperatu-

ra y relacidn de humedad.

Los procesos de transferencia son transferencia
de calor del aire a la superficie del agua y -
transferencia de vapor de agua de la superficie -

del agua al aire. La transferencia de calor a
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través de la capa limite es un proceso combinado
de conveccién y conduccidn. La transferencia de
vapor se realiza por combinacidn de conveccidn y
difusidn.

Para la transferencia de calor, podemos escribir

helte = tw) = k(%g)y=0

Definiendo la temperatura adimensional t'=(t-ty)/
(to-tw), y una longitud adimensional y' =y/L, don

de L es una longitud de referencia, obtenemos:

Go) o (4.1)

Eckert ha demostrado que la solucidn de 4.1., tie

ne la forma:

heL
—i-— = £(Re,Pr) (4.2)

Donde:

h.L/k es el nGmero de Nusselt, Re = Lv p/u es el -
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nimero de Reynolds, y Pr = Cp H/k es el nfimero

de Prandlt, todos ellos adimensionales.

El concepto b&sico de difusidn viene dado por la

ley de Fick que puede exXpresarse Como:

my, = -Dp dwW/dy

Donde:

m, es la velocidad midsica por unidad-de seccidn -
del vapor, lbm por hr piez; D es la difusividad -
del vapor o coeficiente de difusién, pie2 por ho
ra;p, es la densidad del aire, masa de aire seco
por unidad de volumen, lby por pie3; W es la rela
cibn de humedad, lby por lby; e y es la longitud

de difusibn, pie.

Se puede definir un coeficiente de transferencia
de masa hp para la transferencia de vapor de agua
a través de la capa limite de la figura N24.1.,me

diante la ecuaci6n

my = hp (Ws,w - Wo)
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Podemos entonces escribir

2

hn (W - W,) = -Dp _ (PW)

D'Ws,w o azoy y=0

Usando las magnitudes adimensionales W' = (Ws w-w)/
(Ws,w - Wy) e y' = y/L, obtenemos:

hpL
22 Wy

paP 3y' y=0 (4.3)

Eckert también ha demostrado que la ecuacidn(4.3),

tiene una solucién de la forma:

hpL

p;D

= f (Re, Sc) (4.4)

y ha establecido que la funcidn en las . ecuaciones
(4.2) y (4.4), puede expresarse idéntica para flu
jo turbulento de aire sobre placas planas mojadas,
alrededor dé cilindro y esferas ( y a través de
lechos). En la ecuacif6n (4.4), Sc = u/p D es el

nimero de'Schmidt adimensional.

Las ecuaciones (4.2) y (4.4) pueden ser expresadas

también como:
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h L c
c” (LVB)b( p])c
T Y k
hpL b
I C
— = a(®% " ()
/aD u pD

Obtenemos entonces:

h
< .k D,C
— = ¥ 2 (2) (4.5)
hp, 7 Dp, @
Donde:
a = k/pg es la difusividad térmica, pie2 por -
P

hr. Dividiendo ambos lados de la ecuacidn (4.5) -

por c Btu por lb, F, obtenemos

p,a’
h
C _ o 1l-cC
— = (-&) (4.6)
D™p,a
El término adimensional hc/thp 5 Se denomina nG-

mero de Lewis, Le. Kusuda a revisado los métodos
disponibles para calcular el nfimero de Lewis. Pa

ra un flujo de aire en conveccidn forzada recomien

da la relacibn.
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Le = (&) (4.7)

En el caso de conveccién natural, Kusuda recomien
da una ecuacidén de la misma forma, pero con un
exponente de .48 en lugar de 2/3. En el mismo -
trabajo, Kusuda hizo un estudio de los datos dis
ponibles sobre las propiedades de transporte del
aire seco y hfimedo saturado, la tabla (4.1), mues
tra sus valores de o, D y a/D para temperaturas
de 50 a 140°F. Al aplicar estos valores a los -
problemas de evaporacidn, Kusuda recomienda gue -
las propiedades del atre hiimedo saturado sean eva

luados a la temperatura de la superficie del agua.

CALCULC DEL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE MASA

El andlisis de los serpentines de enfriamiento es
mis complicado que el de los serpentines de calen
tamiento pues puede haber simultdneamente transfe
rencia de calor y masa (deshumidificacién),verg
mos cOmo algunas resultados de transferencia
de calor con aletas secas, pueden ser extendidos

al caso de serpentines hlimedos. Para el enfria-

miento del aire atmosférico se utilizan com@nmen-

te superficies de tubos aletados. Si no se
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TABLA 4.1.

DATOS DE DIFUSIVIDAD TERMICA Y DE VAPOR PARA

AIRE SECO Y AIRE HUMEDO SATURADO.

Temperatura Grado de x
F saturacion pies? ‘hr pies? hr 1D
0 0,770 0,855
50 0,901
1 0,769 0,854
0 0,799 0,854
60 0,936
i 0,797 0,852
0 0,328 0,853
10 0971
1 0,826 0,350
0 0,858 0,852
80 1,007
I 0,854 0,848
0 0,388 0,851
9% 1,044
1 0383 - 0,816
0 0,919 0,350
100 (,08) 5
1 0911 0,343
0 0,949 0,848
110 1,119
I 0,938 0,833
0 0,981 0,343
120 1,157 ~
] 0,963 0,832
0 1,012 0,346 H
130 1,196 |
! 0,983 0,823 ‘
0 1,044 0,345
140 1,235
1 1,003 0812
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extrae humedad delkaire, podemos usar los proce
dimientos vistos en la seccibn 2.4., sin embar-
go, en aplicaciones de enfriamiento es m&s comfn
deshumidificacién del aire. Si hay deshumidifi
cacién, la superficie en contacto con el aire se
humedece (agua ligquida o escarcha). Ademds de la

transferencia de calor causada por la condensa-

cidn hay transferencia de calor sensible. Como
la transferencia agua - vapor no depende s6lo
de la diferencia de temperatura, se sigue que

los andlisis hechos anteriormente en el Capitulo

I, no son suficientes.

La figura N2 4.2., muestra esquematicamente una
superficie fria en contacto con una corriente de
aire hfimedo. Sobre la superficie se forma una
pelicula m6vil de agua por condensacidn de la hu
medad proveniente de la corriente de aire. Hay
una capa limite de aire pr6xima a la super-
ficie del agua. En esta capa supondremos que la
temperatura del aire, la relacibn de humedad del
aire y su velocidad varian en un plano perpendi-
cular al movimiento de la corriente de aire. Su
pondremos que el aire en contacto con la pelicu-

la de agua esté saturado a la temperatura de
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FLGURA N2 4.2. ENFRIAMIENTO Y DESHUMIDIFICACION

ESQUEMATICO DEL AIRE HUMEDO.

la superficie de agua t,. Los procesos de transfe
rencia entre la corriente de aire y la superficie
del agua son similares a un deshumidificador por -
pulverizacibn. Para el drea de la superficie dife

rencial en la figura N2 4.2., tenemos:

-my; dh = dgq - m

a dW he o (4.8)

dg=he, gdB, (t-ty) + hp (AAe (W-Wg, ) (hg ¢-he ) (4.9)
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-madW = hp, edAg (W-Wg L) (4.10)

Usando la relacidn Le = hc,e/hD,ecp,a' la ecuacidn

(4.9), puede replantearse como

! p,a ( p,a w Le
6:
ho odA (W-W ) (h -h -1061 Le)
_ ’ e S,w g,t "f,w
dg= ———— ((h-hg )+ )
p.,a Le

(4.11)

De las ecuaciones (4.8), (4.10) y (4.11), podemos

demostrar que:

h-h )
dh ( S,w
Ju = Le T_:_;__) + (hg,t - 1061 Le) (4.12)

14

La ecuacibn (4.12), describe la linea de proceso -
sobre la carta psicrométrica para el enfriamiento y
deshumidificacifn del aire hlmedo por una superficie
fria. La ecuacidn (4.12), es idéntica a la ecuacidn

para un deshumidificador de pulverizacidn.
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gl segundo término entre corchetes de la ecuacidn
(4.11), es razonablemente pequeno comparado con

el término (h—hs,w).

0 sea aproximadamente:

he, edhe

dg = = (h=h _
p,a (4.13)

Observamos que la ecuacién (4.13),tiene gran impor
tancia en el estudio de serpentines de enfriamien-
to. Esta ecuacidn permite un anilisis mucho mas
f&cil, aungque aproximado de los serpentines hfimedos
de enfriamiento, comparada con la ecuacibn (4.11),
Adicionalmente a la ecuacibén (4.13), se usari otra
relacidn en las secciones supsiguientes de este Ca
pitulo. Supondremos gque en un pequéﬁo intervalo -
de temperatura, la entalpia del aire saturado hg,

KJ por Kg, puede expresarse COmMO:
hg = a + btg | (4.14)

La figura N® 4.3., muestra que en un intervalo es
trecho de temperaturas, tal como 10°F, la ecuacibn
(4.14), puede dar precisamente hg si a y b son va

lores medios. La figura N¢ 4.4., muestra la varia
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ci6n del coeficiente b en la ecuacidn (4.14).
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FIGURA N2 4.3, ENTALPIA DEL AIRE SATURADO

FIGURA N2 4.4. PENDIENTE B, PARA AIRE SATURADO

En la seccibén 2.4.1., se dedujo una expresibn para

la eficacia de una aleta de barra seca.

Estudiaremos ahora el rendimiento de una aleta de
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barra, cuando sobre sus superficies hay condensa

cidn.

EyFI-
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FIGURA N2 4.5. ILUSTRACION ESQUEMATICA DE UNA ALETA DE
BARRA HUMEDECIDA CON HUMEDAD CONDENSADA
DEL: ATRE HUMEDO.

La figura N2 4.,5,, ilustra esquemdticamente el pro
blema. Haremos las mismas suposiciones hechas en
la seccidén 2.4.1. Supondremos también gque la con
duccidn de calor a través de la pelicula de agua -

se realiza sb6lo en la direccibn vy.

Para una longitud unitaria de la aleta tenemos:

dt

af = 2keys Tf( (4.15)
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Donde el Subindice f se refiere a la aleta metd-

lica. También:

: k
W

donde:

kw Y Yy Son respectivamente, la conductividad -
térmica y el espesor de la pelicula de agua. De las

ecuaciones (4.14) y (4.16).

2kw

dgf = - (hs,w—aw'bwtf) dx (4.17)
w¥w

Pero ay, + b, tg tiene las dimensiones de entalpia

del aire hfimedo. Definamos una entalpia ficticia -

del aire hf como

hf = a, ¥ bw tf (4.18)
Donde:
a, ¥ b, se evalGan a la temperatura de la superfi

-

cie tw. As?y
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2k

dgeg = ~ (hg,w - hg) dx (4.19)
by Yy
De la ecuacifn (4.13):
- 2h
dgg = - z—= (h-hg ) dx (4.20)
pP,a !

De las ecuaciones (4.19) y (4.20), obtenemis:

2h 2h
0,w o,W
(h-h,) dx = - r~ Ah,. dx (4.21)
f by f

dqf=—
W

Donde:

1
h =
o,wW 4,22
! Cp’a/ (bwhc,e) + Yw/kw ( :

De las ecuaciones (4.15) y (4.18), tenemos:
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O sea:

2
k d“Ah
£Y f
f — dx (4_23)

De las ecuaciones (4.21) y (4.23)

d%shg h
= _O,W Ahg (4.24)

dx?2 kKeYs

Las condiciones de contorno para la ecuacibén -
(4.24) son he = hf.b en x =0, y d hf/dx = 0 en
x = L.

La ecuacidn (4.24) y sus condiciones de contorno
son completamente andlogas a la ecuacién (2.25)y
sus condiciones de contorno., O sea la solucibn -
de la ecuacidn (4.24) tiene la misma forma que -

la de la ecuacibn(2.25). Ademias, si definimos
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la eficacia de aleta hfimeda

h-hf,m _ Ahf m

g .
W h-hg y BHf (4.25)

Encontramos que:

g = tgh pL
w pL

Donde:

p = \/horw/(kfy@

O sea, la expresibn para la eficiencia de una
aleta de barra hfimeda tiene forma idéntica a la
de la aleta de barra seca. Si analizamos otro
tipo de aleta y hacemos sustituciones similares,
encontraremos resultados anflogos. Tenemos asi
la conclusibén importante de que las expresiones
para la eficacia de aletas secas también se apli
can a la eficacia de aletas hGmedas (ecuacidén -

4.25), si sustituimos ho,w (ecuacibn 4.22),para
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la aleta hfimeda en lugar de hc,e para la aleta

seca.

En la seccidn 2.4.1., se dedujo una expresidn
para el coeficiente global Ug donde las super-
ficies de las aletas estaban secas. En esta
seccifn deduciremos una expresifn para el coe
ficiente global donde las aletas se humedecen

por la condensacién de humedad del aire que

pasa sobre la superficie exterior.

Podemos utilizar la figura N® 2.20., pero ima
ginando que en lugar de fluido caliente tenemos
dentro del tubo un refrigerante a la temperatu
ra t,.. Supondremos que la resistencia térmica
de la pared del tubo es despreciable y que el
tubo tiene una temperatura uniforme t . Supon-
dremos también que la aleta y el tubo estdn cu
biertos por una pelicula delgada de agua que
tiene un espesor medio yy. El aire que pasa
sobre la superficie tiene una entalpia h. Pode
mos escribir para la velocidad local de trans

ferencia de calor.



Por definicibn sea:

(4.27)

Donde:

hg ¢ v hg y son entalpias ficticias del aire
himedo saturado evaluado a las temperaturas -
respectivas ty yt,. De las ecuaciones (4.26)y

(4.27), obtenemos:

) (4.28)

Basados en el desarrollo con hy . dado por la
!

ecuacién (4.22), tenemos:

ho,w

_ _ o,w _
9= by ¢ Ppre (hg g+ g A (Bohe o)

Donde:

179
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b;it se lee en 1la figura N2 4.4., a la tem

peratura superficial de la pelicula de agua -
sobre el tubo y bw,m se evalfia a la temperatu
ra media de la superficie de la pelicula de
agua sobre la aleta. Haciendo las aproximacio
nes bw,t = bw,m y hs,t = hf,b y con la ecuacibn

(4.25), tenemos:

q= g— (Bg,e+ # Ap) (h-hg ) (4.29)

Por la definicién de Ug podemos escribir:
7

wl

q = Ue,w Ag (h'hs,r) (4.30)
Podemos demostrar por las ecuaciones (4.28) a
(4.30) gue:
_ 1
Ue,w
1
b' Ag by, m(1 Zu) bw,m

By, iy ' ho,w®p, &/ Bes ) Ny, w

(4.31)



La ecuacibn (4.31) tiene forma similar a la

2-76,U se mide en W por metro cuadrado de

e,w’
superficie exterior) (KJ por Kym de aire seco).
Para calcular Ue,w por medio de la ecuacifn -
(4.31), debemos suponer primero valores de la
temperatura media de la superficie de la peli
cula de agua tw,m y de 1la temperatura del tubo

t Estas suposiciones permiten hacer las

p
aproximaciones iniciales para bw,m y by, res
pectivamente. Después de calcular Ue,w' debe
mos comprobar las suposiciones. Deducire-
mos ahora 1las ecuaciones para este proce

dimiento. De las ecuaciones (4.26) y (4.30),

tenemos para la temperatura del tubo:

U (h-h. .)
t, = t, + el:lwAe 5, L (4.32)
iAp,i

Para establecer un procedimiento para comproba

cibn de tw ! comenzamos escribiendo la rela-
r’

cidn

181
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De las ecuaciones (4.28) y (4.30).

r we
h-hg o = (1 - —f (h=h_ )
’ i p,i S,r
O sea obtenemos:
cP,aho,wﬂw b'rUe,w Ag

h = h (1 - ) (h-h )
S,wW,m by m hc,e hj Ap,i S.T
(4.33)

La ecuacibn (4.33), permite la determinacibn de

t, m & través de cdlculos de la entalpia del -
14

aire saturado, hS W a la misma temperatura.
14 14

La ecuacidén (4.30), ilustra que cuando hay en
friamiento y deshumidificacifn simult&neos, el
coeficiente global de transferencia de calor ,

U se basa sobre la diferenciacid4n de ental-

e, w’

pia del aire. M&s afin, la entalpia h es la en

talpia verdadera del aire, pero la hS , €5 una
14

entalpia ficticia del aire saturado calculada a

la temperatura del refrigerante. Necesitamos -

ahora desarrollar una expresibn para la diferen



183

cia media de entalpia en un serpentin de enfria
miento y deshumidificacién. La diferencia me

dia de entalpia Ah se define por la ecuacidn.

d = Ug,whe Ay (4.34)

Recordemos que para aletas secas con trans
ferencia de solo calor sensible At viene dada
por la diferencia media logaritmica de temperatu
ra si la temperatura del fluido dentro de los tu
bos permanece constante. Ademis, en la seccibn

2.4., observamos que para un cambiador de contra
flujo cruzado con mds de dos pasos de tubo y don
de la temperatura del fluido en los tubos cambia
era generalmente adecuado calcular Atm como para
contraflujo puro. Son comunes dos casos COn ser
pentines de enfriamiento. Und cuando el serpen-
tin sirve como evaporador de un sistema de refri
geraciftn de expansi6n directa. Aqui la tempera-
tura del refrigerante permanece esencialmente -
constante y podremos aplicar la diferencia media
logaritmica de entalpia. El otro caso ocurre -
cuando la temperatura del refrigerante varia -
(agua) enfriada, salmuera, etc.). Sin embargo,es

conveniente siempre al contraflujo y en casi to
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tos se usan mis de dos pasos de tubo. O sea,
podriamos esperar en tales casos que la dife
rencia media logaritmica de entalpia calcula-
da para contraflujo puro sea una aproximacibn

suficientemente exacta para Ahp.

Podemos demostrar que con ciertas aproximacio
nes para contraflujo puro, la diferencia media

de la. entalpia del aire viene dada por:

) (4.35)

Donde:

hl Yy h2 son respectivamente, las entalpias ver
daderas, KJ/Kg, de las corrientes de aire entran
te y saliente y hs,r,l vy hs,r,2 son, respecti
vamente, las entalpias ficticias. KJ/Kg, del -
aire saturado calculadas a las temperaturas del
refrigerante entrante y saliente., La ecuacibn -
(4.35), se restringue a los casos donde la varia

cidn de temperatura del refrigerante es pequena,
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puesto gque en la deduccibn es necesario suponer
que a_ y b, son constantes en la relacién hg, r

= ar + brtr'

Debemos también ignorar el té&rmino madth w &n la
14

acuacién (4.8).

En problemas de diseno practico de éerpentines -
de enfriamiento se requiere resolver la ecuacién
(2.24). Es usualmente necesario incluir un coe
ficiente de depbsito para la superficie interior
de los tubos en el cdlculo del coeficiente glo
bal de transferencia de calor, para nuestro caso

este coeficiente es despreciable.

Asi, para la mayoria de los casos, usaremos:

1

U

e,w b' A, Db'Ag bwgn“’ﬂw) bWJn
et + —

pii  Pp,ifa,i  ho A o/ArHE,)  Po,w

(4.36)

la estimacidn de h; en la ecuacibén (4.36) plan
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tea generalmente alguna dificultad, excepto -
en el caso de refrigerante en evaporizacibén, -
existe disponible muy pocas correlaciones para
h; en liquidos en ebullicidn, y puede ser nece-
sario que recurramos a experimentacibén. El coe
ficiente de la superficie hftimeda hO w debe cal

14

cularse mediante la ecuacibn (4.22).

En 1la ecuacién (4.22) el té&rmino yw/kw es usual
mente pequeiio, de tal manera que la estimacibn

del espesor de la pelicula de agua no es criti-
co; sin embargo, si hay formacién de escarcha ,

el término yw/kW puede ser mds importante.

El coeficiente de transferencia de calor por con

veccibn hc o €N la ecuacibn (4.22), es usualmen-
[

te el factor que controla a h Como se estu

o,w"*
di6 para aletas secas, para estimaciones preci-
sas se necesitan datos de experimentacifn direc-
ta. Hay muy poca informacibén en la literatura -
para hc,e en serpentines de enfriamiento htGmedos.
Myers ha hecho un amplio estudio experimental -
que compara el coeficiente hc’e‘de un serpentin

de enfriamiento de superficie hfimeda con el del

mismo serpentin operando sin deshumidificacibn.
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Myers analiz6 sus resultados de una manera
totalmente consistente con los procedimientos ex

puestos.

La figura N2 4.6. muestra las correlaciones de
Myers para la transferencia de calor en la su
perficie externa tanto para operacifn con super
ficie seca (enfriamiento sin deshumidificacién )
como para operacién con superficie hlimeda (enfria
miento y deshumidificacién). En todos los célcu
los sobre superficie hfimeda, Myers us6 un espesor
medio de la pelicula de agua de .004 pulgadas.A
causa de la presencia de la pelicula de agua. La
velocidad del centro es mds alta para el serpentin

hfimedo que para el serpentin seco para una velo-

cidad frontal dada.

Myers también ha presentado ecuaciones aproxi
madas simplificadas gue muestran a hc,e co
mo una funcifén de la velocidad frontal de aire -
standard Vs,f tanto para operaciones en superfi-

cies hfimedas. Combinando sus ecuaciones obteng

mos la relacidn.

h .101
=reeW = (626 Vg f

c,e,d (4.37)
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FIGURA N2 4.,6. CORRELACIONES DE TRANSFERENCIA DE

CALOR DE SUPERFICIE SECA Y SUPER
FICIE EXTERIOR DE UN SERPENTIN DE

ENFRIAMIENTO DE TUBOS ALETADOS,

Donde:

hc,e,w se aplica al serpentin hfimedo y hc,e,d'

se aplica al serpentin seco y donde ambos coefi-

cientes se toman a la misma velocidad frontal

Vg,f mMmetro por min. Puede usarse la Ecuacidn

(4.37), para obtener una estimacidn de hc,e para

188
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la operacibén con superficie hfimeda cuando se co
nocen los valores de operacibdn de la misma su
perficie seca.

En los cilculos de U mediante la ecuacidn -

e,w
(4.36), se debe prestar atencifn al té&rmino by p.
Estd expresado en KJ/Kga y representa la pendien

te de una curva gue expresa la entalpla del aire

saturado en funcién de la temperatura. En los -

andlisis supusimos que es permisible una relacidn
lineal entre hg y t, en un pequeno intervalo de

tg tal como lo °F o menos. La cantidad by p debe

evaluarse a la temperatura media de la superficie
de la pelicula de agua. Cuando la temperatura -

media de la superficie de la pelicula de agua va

ria en mids de 10°F en todo el serpentin, es més

exacto separar el serpentin en dos o més partes

y trabajar con cada parte por separado. Es parti

cularmente interesante analizar la influencia de

by, m en las ecuaciones (4.31), (4.33), (4.36).51

Yw/k,, en la ecuacidn (4.22), es de importancia -

menor bw,m afecta principalmente a fy; en las -

otras ecuaciones b esti pridcticamente cance-

W, m

lado a causa del cociente bw’m/h Esta cir-

o,w*

cunstancia es afortunada y usualmente no es nece
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sario hacer una evaluacifn precisa de by m-

Dependiendo de las circunstancias del problema,

un serpentin de enfriamiento puede operar con
una o mas filas de su superficie externa inicial
secas (no hay deshumidificacidn) y con el resto
de su superficie himeda, Si la ecuacidén (4.33) ,
aplicada a las condiciones de entrada, indica un
valor de tw,m mds alto que la temperatura de ro
cio del aire de entrada, entonces la superficie

inicial estard seca. A esta porcidn del serpentin
se aplicarén los procedimientos para aletas y su

perficies secas.

Para la seccifn seca de un serpentin, podemos de
mostrar por procedimientos anfdlogos a los usados

para obtener la ecuacidn (4.33), que:

UeBg

tf,m = t - #(1- ) (t-t,)

hiAp'i (4.38)

Cuando tg , es igual a la temperatura de rocio -
7

del aire de entrada td,l' tenemos:
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tq,1-#(1- UeAe/hiAp,i)tr
1-g(1-Ughe/h;Ap, 1) (4.39)

t =

La ecuacidn (4.38), permite el c&lculo de la -
temperatura media de la aleta tf p para una -
seccibn seca y para valores dados de las tempe-
raturas de bulbo seco del aire t y de la tempe
ratura del refrigerante t,. La ecuacidn (4.39),
permite calcular la temperatura del aire t don
de se inicia la condensacidn. A partir de este
9]

ligar, el anélisis serd el de un serpentin htme

do.



CAPITULDO \

PROGRAMA DE COMPUTADORA PARA EL DISENO DE LA SUPERFICIE

DE TRANSFERENCIA DE CALOR
5.1. VARIABLES

Las variables mds importantes que se utilizan en el
programa sdn: 1) Para realizar el anilisis psicromé
trico del aire se necesitan la temperatura de bulbo
seco y la temperatura de bulbo himedo, o la tempera
tura de bulbo seco con la humedad relativa, cualquie
ra de estos dos pares de datos gque se disponga, con
la presi6bn ambiental. A partir de estos datos se
puede calcular las demds propiedades del aire a
la entrada del serpentin, como a las condiciones -
que deja a este. Otra variable de inter&s es el
saber el éaudal de aire gque se va a manejar
para enfriar, <ya que de este valor va a de
pender directamente el ‘drea frontal del serpen-

tin, como también debe 'de conocerse 1la velo

cidad gue lleva el aire, ya que de esta variable
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va a depender la turbulencia del aire y por consi
guiente la transferencia de calor con el &rea del
serpentin (aletas y tubos); 2) En cuanto a las ca
racteristicas mismas del serpentin, las variables
de mayor interes son: saber de que material se -
van a hacer las aletas como los tubos ya que del
mismo depende la conductividad té&rmica, el espa-

ciado existente entre los tubos tanto en la direc
cidn del flujo como perpendicular a &ste y el es
paciado entre las aletas, por que de estos espa
cios depende el &drea gque tiene disponible para
fluir el aire y la superficie de contacto con el
serpentin; 3) También es necesario saber con qué
refrigerante se va a trabajar (R12 o R22) para po
der determinar sus propiedades como la conductivi
dad, la viscosidad, el volumen, el calor especifi

co, la densidad, la entalpifa, la entropia, etc.

FORMULAS

Las f6rmulas que se usaron en este programa son CO

mo sigue:

a. Para andlisis psicrométrico del aire;

1. 81 se sabe la temperatura de bulbo seco y -
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temperatura de bulbo htimedo

- Presidn de agua saturada

109 (pys, ) =10.79(1-8)+5.028 loge+1.50474*10™%
(1-10-8.29692(1/8-1) ), 45873x10=3 (10476955 (1-8) _y

- Razbn de humedad de aire hfimedo saturado
Ws,h= -62198 pyg, nh/ (P-Pys,n)

- Razdén de humedad de aire hfmedo
W=(1093-.556 bh)Wg p~-.24 (bs—bh)/(1093+.444bs-bh)

- Presidn de agua saturada

Pys= 10.796 (1-6)+5.028 log@ + 1.50474*107%
(1~10"8-29692(1/8-1)) 4+  42873*10-3 (104-76955(1-8)_1)

- Razb8n de humedad de aire hfimedo saturado

Ws = .62198 pys/ (P—Dws)

- Grado de saturacién
gs = W/Wg
- Humedad relativa

hr = gs/(1-(1-gs) (py,s/P))
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- VolGmen

v = BT (1+1.6078wW)
D

BWiiis ..
- Entalpia

h = .24 bs + W(1061+.444bs)

- Presibn parcial del vapor de agua en el aire

hGmedo

Py~ pPW/(.62198 + W)
- Temperatura de rocio

si bs 32<tq= 79.047+30.5791n(p,)+1.8893 1n(p, )"

si bs 32>tg= 71.98+24.8731n(py)+.8977 1n(p) 2

2., Si se sabe la temperatura de bulbo seco y la -

humedad relativa
- Presidn de agua saturada

10g (py,g)=10.796 (1-8) +5.028 loga+1.50474x10™%
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-
-8.29692(8-1) 4.76955(1—9)_

(1-10 )+.42873*1073 (10 1)

- Presibn parcial de vapor de agua en aire hlme

do.

Py = DT Pyg
- Razdn de humedad de aire hfimedo
W = .62198 py,./(pP-Pyg)
- Raz6n de humedad de aire hfimedo saturado
Wg = .62198 p_ ./ (p-p,.)
- Grado de saturacién
gs = W/Ws
- Volfimen

v =2 (1+ 1.6078wW)

P

- Entalpia

h = .24 bs + W(1061 + .44 bs)
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- Temperatura de rocio
si bs 32<td= 79.047+4+30.579 ln(pw)+l.8893 ln(pw)2
si bs 32>tg= 71.98+24.873 ln(p,)+.8977 ln(p)?
- Temperatura de bulbo hfimedo
bh=bs (.616232+4900493 hr-.130531 hr2+, 0238085 hr3)
Donde:

8 = 273.16/(T+460)

b. Para determinar las propiedades de los refrigeran

tes se utilizaron las siguientes f&rmulas:
1. Si se utiliza refrigerante R1l2
- Entalpia

En estado liquido

hl = 8.4883+ .21898+9.0951e—5ti—3.5644e—7tr3

4 5

- - 2.662e—lotr +2.1288=lltr

En estado de vapor
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2—1.09728e—6tr3

4
—7.452le—9tr +6.1008e—lltr5+2.05829e—13tr6

—l.53749e—15tr7

hv=77.2118+.1097tr—3.062le—6tr

Calor especifico
En estado liquido

cel=.21734+1.39769e—4tr+2.l34e—7tr2+3.6965e

—ot_3+2.994e-11t %+7.4928e-14t_°
r r r

En estado de vapor

ceV=.l453+2.1369e—4tr—l.20256-6tr2+6.7903e—8tr3

+7.6892e~lltr4—l.0259e-lltr5+7.2427e—l4tr6

—l.4030e-l6tr7

Densidad

En estado liquido

dl = 90.6165-.10625tr;l.0157e—4tr2
En estado de vapor

dv=(l.7468—l.269le—2tr+8.3777e-5tr2—l.4896e-5tr3
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+1.368e-7t_*+1.3556e-9t_°-1.005e-11t,

7

6_g.1736e

-14t,7 + 5.1091le-16t,8)"1

Viscosidad
En estado ligquido

vl = .75875-4.4236e—3tr+2.1623e—5tr2+9.10616

5 6

-8t,3+5.2963e-lot, 4-2.7705e-12¢t,°+4.6763e-15¢

En estado de vapor

vv=2.6177e-2+7.3131e-5¢t ~4.172e-7t, 2

+2.6418e-9t, 3

Conductividad

En estado liquido

col=4.9071le-2-1.1571e-4ty-1.6769e-9t 2-1.2505¢
3

10t

En estado de vapor

cov=4.2877e-3+1.6171e-5t_+7.066e-8t 2-1.3393e

3 4

5 _15¢ 6
-9t ”-3.056e-12t “+2.366e-13t -1.7199e-15¢



‘199

+3.7432e-—18tr7

2. Si se utiliza refrigerante R22
- Entalpia
En estado liquido

hl= 10.4297+.27337tr+1.814le—4tr2—9.8169e

3

4 5
-7t +6.4928e-10t,*+4.4998e-11t,

En estado de vapor

hv=104.4479+.10373tr—l.3852e-4tr2—l.9105e
—6tr3—4.453e—9tr4+1.0925e—10tr5+l.04l4e

~13t_6-2.7904e-15t .’
r r
-~ Calor especifico

En estado liquido

cel=.27105+2.4745e—4tr+6.979e—7tr2+4.5033e

_ 3 _ 4 _ 5
9t,.”+6.3875e-11t_%+8.7446e-15t,

En estado de vapor



ceV=.15789+3.2154e—4tr+l.6559e—6tr2+2.l9e

3 4
-8t,

-5.3106e-11t_ +2.4156e-l3tr5
Densidad
En estado liquido

2
dl = 83.7737-.11182t,-1.0931le-4t,

En estado de vapor

200

dv=(l.4704—1.3337e—2tr+l.1239e—4tr2—l.1243e

~5t,3+1.0139e-7t,.4+9.6688e-10t _5-7.0678e

6 741
-12t, —6.0736e—l4tr )
Viscosidad
En estado liguido

Vl=.64597—2.9579e—3§r+l.2632e—5tr2—4.3286e

4 5

_8t _3+2.726e-10t %-1.4579e-12¢
r r r

En estado de vapor

VV=2.6066e-2+6.9783e—5tr—l.3679e—7tr2—l.4566e

-9t _3+2.1778e-11t> - 3.8885t 7
r r
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- Conductividad

En estado liquido
col=6.297e—2—1.5769e—4tr—2.l964e-8tr2—5.657e—lOtr3

+4.l703e—12tr4+5.l269e—l4tr5-l.9808e—l6tr6—9.8798e—l9tr7

En estado de vapor:
Cov= 4.83178e-3+2.058e-5t~1. 234e-Tt_*+7.75%e-10t >
4 6
+5.212e-11t, —8.75715e—13tr5+4.75684e—15tr —8.11043e—18tr7
c. Para calcular el idrea exterior del serpentin

- Determinacién del coeficiente de conveccidn para

el refrigerante

G = Q¢/(hv-h1)A,

Si se trata de R12 si 1.816e - 3+3.214e-6t,

_ 2
+1.781le 9tr

Si se trata de R22 si
2

1.974e-3+3.039%e-6t,

+1.116e-8t,

- Determinacidn del coeficiente de conveccién

para el aire.
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Re = dei/u
Pr = uc_/k

u p/

.33

h = C Re'6 Pr 3
c,e,s
Donde:
C = .26 si el arreglo es en linea
C = .33 si el arreglo es escalonado

Vg, £=M(1+W) / (Afp)

1
.10 h

h = .626v "¢ hg o g

c,e,h

— C&8lculo de la diferencia media de entalpia

h,-h; hg +~h
AhTﬂ: 1 b'r= S,t s,r

tetr

— Cédlculo del coeficiente global de transferencia

de calor

Con la temperatura del tubo se obtiene tma y -
se determina bW m mediante:

r

2
bw m=.2998+1.4144e—3tma+9.7729e-5tma -1.0522e
r
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3
-6tma +l.6634tma4

ho,wzl/(cp,a/(bW,th,e,h)+yw/kw)
r, = vac/ m r, = de/2
L = 1y-ry

rz = r,/ry

pd =

I'\lhlc,e,h/kfyf

Con los valores obtenidos de rz y pd se determi

na la eficiencia de la aleta #

Ap = 21((r,%-r %) + (r,yg))nf 1g

Ap,i = ﬂdi 1g
Ap,e = ﬂde 1g
Ae = Af + Ap,e
1
Ve, w™ b b . _(1-4.) b
lAe + w,m w: + w,m

Ap,ihi ho,w(Ap,e/Af+gw) ho,w
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- Cilculo de la superficie externa total

A, = Q,/0 Ah
T £ e, w m

- Determinacién del nfimero de columnas
Donde:

A= 7lg(de-(de nf ef)+(2r, ng eg)))+(2mng lg(r22

— C4lculo de la caida de presi6n del aire

tl = ((ty-ty) #(ty=ty))/In(ty-t /ty=ty)
tf = tam -.32 tl
mp = p/R tf

del= mp 32.2

Si el arreglo es escalonado f—.75((dy—de)va
60 p/u)" "2

.2

_ .8 1.8 .2
Apg = .0945 m, (va/60) U #c/(dy-de)
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Si el arreglo es en linea f = .33((dy-de)va p/uY'2
APa = 2f * dEI Va2 % C
— C8lculo de la caida de presidn del refrigerante

Apdf = Apf + Apa

Donde:
Xg 2
Apg = Apg, (l/(xs—xe) N ﬂo dx )
Xe
1-x 1-x X X
2 S e
Apg= (16Gy/m di4) ( 5 - %4 - )
PLs p1, e st pve

5.5. DATOS DE ENTRADA

En cuanto a los datos de entrada se refiere se tie

nen los siguientes:

- Para el aire se pueden dar las temperaturas de
bulbo seco y bulbo hiimedo o la temperatura de -
~ bulbo seco y la humedad réiativa, cualquiera de
estos dos pares de datos que se tenga disponible
asi como la velocidad, el caudal del aire y la

presibén del medio.
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- Para la geometria del serpentin se debe de dar -
el material de que va a construir tanto los tu
bos como las aletas, el nlmero de aletas por me
tro, el espesor de las aletas, el arreglo de los
tubos ya sea en linea o escalonado, el nfimero de
filas de tubos, el espesor de la pared del tubo,
su didmetro interior, la distancia tanto trans-

versal como longitudinal.

— — Para el refrigerante se pide con gqué refrigeran
v

— te se va a trabajar (R12 o R22) su temperatura -

de evaporizacidén como su temperatura de conden-

sacidn.
5.6. DATOS DE SALIDA

El programa de como datos de salida 1los siguientes:

- Con respecto al aire, da su volumen, masa, razdn
de humedad, entalpia, temperatura de rocio, coe
ficiente de transferencia de calor y caida de -

presidn.

- Con respecto al refrigerante de la caida de pre

sidn v el coeficiente de transferencia de calor.
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- Con respecto a la gemoetria del evaporador, d&
-el calor sensible y total de su capacidad, el
alto, largo, profundidad, el nlimero de filas ,
nmero de columnas y 15 longitud total del -

serpentin.



CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

En el presente trabajo se han determinado las caracte-
risticas m8s importantes en un evaporador, como son:el
coeficiente global de transferencia de calor, la caida
de presibén tanto del refrigerante como del aire, estos
pardametros van a servir para luego poder disehar y di
mensionar o simplemente seleccionar los otros componen
tes de un sistema de refrigeracién como son el compre-
sor, el condensador, la vdlvula de expansién y el sis

tema de ventiladores.

Uno de los pardmetros més importantes en determinar el
drea necesaria para que un evaporador cumpla los reque
rimientos, es la transferencia de calor entre los dos
medios de trabajo, estando influenciado por las si

guientes variables:

~ Diferencia de temperatura entre los dos fluidos
- El diseno y arreglo de la superficie del serpentin

- La velocidad y car&cter de la corriente del aire
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- La velocidad y caracter de la corriente del refrige-

rante,

La seleccibn de una forma geomé&trica conveniente de una
aleta, requiere un balance entre el costo, el peso, el
espacio disponible y la caida de presidén, asi como las
caracteristicas de transferencia de calor de la superfi
cie, pero al mismo tiempo introduce una resistencia a
la conduccidn sobre la parte de la superficie en la cual
estln adheridas las aletas, por‘consiguiente la adiciédn
de aletas no siempre incrementard la rapidez de la trans
ferencia de calor; sin embargo en la practica est&d per

fectamente justificada la adicidn de aletas.

Las aletas = incrementan efectivamente la transferencia
de calor hacia o desde un gas, pero son menos efectivas

cuando el medio es un ligquido.

De estas consideraciones debe ser claro que, cuando se
usan aletas, deben ponerse en el lado de la superficie -
intercambiadora de calor donde es menor el coeficiente -
de transferencia de calor entre el fluido y la superfi-
cie, desde el punto de vista de transferencia de calor ,
son superiores las aletas cortas, delgadas y con peguenos

espacios entre si, que las aletas en menor nimero y -
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gruesas, obviamente son mds adecuadas las aletas hechas
de materiales de alta conductividad térmica. En la préac
tica, el uso de la media logaritmica de la temperatura

es solo una aproximacidn, la conductancia total suele -
evaluarse en una seccidn media, generalmente en el pun
to medio entre los extremos, y se maneja como una consg
tante. Si la diferencia de temperatura Te no es més -

del 50% mayor que Tg, la media aritmética de la diferen
cia. de temperatura estari cerca del 1% de la diferencia
media logaritmica de la temperatura, y puede usarse pa

ra simplificar los célculos.

Los serpentines son basicamente de dos tipos, unos es
t&n constituidos por tubos o ductos descubiertos y 1los

otros teniendo superficie aletadas o extendidas.

El disefo y arreglo de un serpentin construido del tipo
de superficie extendida en el lado del aire, implica -

considerar muchos detalles como:

- Material de construccidn tanto del tubo como de la -

aleta.

- El tipo, espesor, alto de la aleta y el espaciamiento

entre ellas.
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- La relacibn entre la superficie extendida y la superfi

cie de los tubos.

-~ Las dimensiones de la celda de los tubos.

- El arreglo de los tubos, sea en linea o escalonados -

(Triangular).

- Provisifn para aumentar la turbulencia del aire.

Por Giltimo recomiendo para poder aprovechar la capacidad
del sistema de computacidén de la ESPOL, hacer un archi-
vo en el que se pueda almacenar y disponer de las pro
piedades de los distintos refrigerantes halocarburados

con que funciona este programa.

Los resultados obtenidos utilizando este programa, en
cuanto a la capacidad y dimensiones del evaporador, han
sido comparados con los datos proporcionados por la fir

ma comercial BOHN (boletin 3300).

Como se ve en la tabla comparativa,se ha obtenido resul
tados muy buenos, para variaciones de velocidad del aire
desde 91.46 m/min hasta 213.41 m/min, como para el rango
de aletas desde 320 aletas/m hasta 560 aletas/m.

Los resultados obtenidos por este programa se presentan

bajo la casilla A, mientras que los dados por la BOHN,
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estan bajo la casilla B, ademas se presenta el porcenta-
ge de exactitud, al comparar los valores de A con los de
B.

Los datos de entrada para el programa son:

di = .01524 m

et = 6.35%x10 % m
_ -4

ef = 5.6%*10 m

te = 40°C

te = 4.44°C

dy = dx = .0405 m
caudal = 263.4 m3/min

arreglo escalonado.

it PURRPEIL,



V- B
[ Temperatura |Temp. |Temperatura] Velocidad | Aletas
de entrada |[succ.|de salida cara metro MBH Columnas % MBH Columnas
°C °C bs bh m/min
14.00[12.72 320 11.18 98.94 11.30
13.00]12.22 400 11.90 98.35 12.10
12.39(11.78|  21-4® 480 12.54 3 98.74 12.70 3
11.89|11.85 560 13.01 . 98.56 13.20
bulbo 15.28[13.83 320 12.68 |  98.29 12.90
seTes- 14.39(13.33 400 13.69 | 98.49 13,90
26.66 13.78{13.00] 1'21-95 480 146.35 | 3 98.29 14.60 | 3
13.28{12.72 560 14.93 98.20 15.20 ;
16.22]14.61 320 13.83 98.09 14.10
15.39(14.17 400 | 14.97 98.49 15.20
Gbohb14.77(13.89| 127049 480 15.79 | 98.69 16.00 | ’
14.28[13.61 560 16.40 |  98.20 16.70
bulbo 16.94[15.17 320 14.81 | 3.14 " 98.08 15.10
humedo 16.17]14.83 400 15.90 3 98.15 16.20
19.49 15.56{14.50] 182.93 480 16.93 3 98.43 17.20 3
15.06]14.28 560 17.61 3 98.37 17.90
17.50(15.61 320 15.60 3.3 98.11 15.90
16.72|15.28 400 16.85 3.28 97.97 17.20
16.11|15.00| 21341 480 17.90 3.25 98.89 18.10 3
15.67114.78 560 18.70 3,22 98.43 19.00
IR S R

71¢




S5e3. L1AGKAMA OE  FLudl PARA LCISENAs
cVAPURAUGK LE EXFANSIUN DIRECTA

CESERCOMP - |

¥
INPUT
CIMENSIUNESy ARREuLL TEMPERATUKA DE EN-
TKALA, SALICA v VELGCICAD DEL AIKE, Ri—
FRICEKANTE USAUL s TEMPERATURA DE CONDEN-
SACILN v EVAPURALION DEL REFRIGERANIE

J
CETERKMINAR LA CARGA SENSIBLE Y
TCTAL BEL SERPENTIN

A
CETERMINAR EL AREA FRUNTAL
LEL SERFENTIN

CALCULAK LA> PRCPLECAOLS TERMULOINAMICAS
Y TcRMCFISICAS DEL AIRE

\
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TABLA A-1 ATRE HUMEDO(PRESION ATM., 29.921 plg Hg)- UNTDADES INGLESAS

- 7
. eda ] e ) Y oy o
W, x10° v, v, v, i, C g IR Sq : 3.,1b ’L'f'")'
0: 0.7872 11.578 0.015 11.593 0.000 0.835 0.835 0.00000 0.00192 0.00192
5 1.020 11.705 0.019 11.724 1.201 1.085 2.286 0.00260 0.00246 0.00506
10 1.315 11.831 0.025 11.856 2.402 1.401 3.803 0.00518 0.00314 0.00832
15 1.687 11.958 0.032 11990 3.603 1.800 5.403 0.00772 0.00399 0.01171
20 2.152 12,081 0.042 12.126 ° 4.804 2.302 -7.106 0.01023  0.00504 0.01527
25 2.733 12.211 0.054 12.265 6.005 2.929 8.934 0.01273 0.00635 0.01908
30 3.454 12.338 0.068 12.406 7.206 3709 °10.915 0.01519° 0.00796 0.02315
32 3.788 12388  0.075 12463  1.686 4.072 11,758 0.01617. 0.00870 0.02487
36 4.450 12.4389 0.089 12.578, 8.647 » 4.791 13.438 0.01812 0.01016 0.02828
40 5.213 12.590 0.105 12.695 9.608 5.622 15.230 0.02005 0.01183 0.03188
44 l 6.091 12.691 0.124 12.815— 10.569 6.580 17.149 0.02197 0.01373 0.03570
438 | 7.100 12,792 0.146 12938 11.530 ©7.681 - 19.211 0.02387 0.01591  0.03978
52 ‘ 8.256 12.891 0.170 13.064 12.191 8.945 21.436 0.02575 0.01839 0.04414
? 56  9.575 12.995  0.200 13.195 13.452 10.39 23.84 0.02762 0.02121  0.04883
1 60 1‘ 11.08 13.096 0.233  13.329 14.413 12.05 26.46 0.02948  0.02441 0.05389
.64 1 1280 13.197 0271 13468 15.374 13.94 29.31 0.03132 0.02803  0.05935
68 :. 14.75 13.298 0.315  13.613 16.355 16.09 32.42° 0.03314 0.03213  0.06527
: 72 1697 13.398 0.364 13762 17.297 18.53 35.83 0.03495 0.03675 0.07170
76 19.48 13.499 0.422 13921 18.259 21.31 39.57  0.03675  0.04197 0.07872
80 2233 13601 0486 14.087 19221  24.47 4369 003854 0.04784  0.08638
.84 2558 13.702 0560 14.262 20183 - 28.04 48.22 0.04031 0.05446  0.09477
88 29.19 13.803 0.645 14.448 21.144 32.09 53.23°  0.04207 0.06189% 0.10396
92 33.30 - 13.904 0.741 14645 22.106 36.67 58.78 0.04382 0.07025 0.11407
96 3794 14.005 0.85) 14856 23.068 41.8% 64.92 0.04556 0.07963 0.12519
J100 4319 14.106 0975 15.081 24.029 47.70 71.73 0.04729 0.09016 0.13745
,}_94 L_42:ll - 14.207 1.117 15324 24.991 54.32 79.31 ___0.04900__0.1020 _ 0.1510
108 1~ 55.78 14.303 1.278  15a586 25953 61.80 £7.76 0.05070° 0.1153 0.1660)
5 112¥ 63.33 14.409 1.460 - 15.896 26.915 70.27 97.18 0.05239 0.1302 0.1824
116 71.85 15.510 1.668 16,178 27.878 79.85 107.73 0.05407*- 0.1470 0.2011
120 . 81.49 14.611 1.905 16.516 28.841 90.70 119.54 0.05573" - 0.1659 02216
124 9242 .14.712 2.174  16.88¢ 29.804 103.0 132.8 0.05739 0.1872 0.244d
128 104.8 14.813 2.482 17.295 30.766 117.0 147.8 0.05903 0.2113 0.2703
132 1189 14.915 2834 17.749 31.729 133.0 164.7 0.06067 0.2386 0.299
136 1350 15.016 3,237 18.253 32.692 151.2 183.9 0.06229 0.2695 0.3318
140 153.4 15.117 3.702  18.819 33.655 172.0 205.7 0.06390 0.3047 0.3684
144 174.5 15.218 4.239 19.457 34,618 196.0 230.6 0.06549 0.3449 0.4104
148 1989 15.319 4862 20.181 35.581 223.7 259.3 0.06708 0.3912  0.4583
152 227.1 15.420 5.587 21.007 36.545 255.9 292.4 0.06866 0.4445 0.5[3j
156 2602 15.521 6.439 21.960 37.508 293.5 331.0 0.07023  0.5066 0.3768
160 -299:.0--- 15.622 7.446 23.068 38.472 337.8 376.3 0.07179  0.5793 0.6511
J16M 3452 15.723 8.648 24.371 39.436 390.5 429.9 0.07334 0.6652  0.7385
168 400.7 15.824 10.098 25.922 40.400 454.0 494 .4 0.07488 ° 0.7680 0.8429
172 468.2 15925 11.870 27.795 41.364 5213 572.7 0.07641 0.8927 0.9691
176 . 551.9 16.026 14.074 30.100 42.328 627.1 669.4 0.07794 1.047 1.125
180 657.8 16.127 16.870 32997 43.292 748.5 791.8 0.07946 2.140 1.319
184~ .795.3 16,228 20.513  36.741 44.257 206.2 -+ 950.5 0.08096  1.490 1.371
188 980.2 16.329 25.427 41,756 45222 1119 1164 0.08245  ].825 1.907
192 1241 16.430 32.375 48805 46.187 1418 1464 0.08394 2296 ~ 2350
196 1635 16.531 42.885 59.416 47.153 187 1918 0.08542  3.002 Y oy?
200 2295 16.632 - 60.510 77.142 48.119 2629 2677 '+ - 0.08689 4.179 4.206
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' TABLA A-1a ATRE HUMEDO(PRESION ATM.,29.921 plg Hg)- UNIDADES ST

. Vol{imen Entalpl’a _Entropia
on -3 ]
°C Humedad ~ B/kza.s. Ki‘kg a.s. kJ/(K kg a.s.)
W, X 10° - v, Ve W A T, Se S s,
—18 0.771 0.7222 0.0009 0.7231 —18.103 1.901 —16.203 —0.0686-" 0.0079 —0.0607
16 0.920 0.7279 0.0011 0.7290 --16.092 2297 —13.795 —0.0607 - 0.0094 —0.0513
—14 1.119 0.7336 0.0013 0.7349 —14.080 2767 —11.314 —0.0529 00113 —0.041¢6
—12 1.342 0.7393 0.0016 0.7409 —12.069 3.324  —8.745 —0.0452 0.0134 —0.031%
- 10 1.606  0.7450 0.0019 0.7469 —10.058 3984 —6.073 --0.0375 00159 —0.02i¢
—8 1.916 0.7506 0.0023 0.7529 —8.046 4761  —3.285 —0.0299 0.0189. 00110
—6 2.280 0.7563 0.0028 0.7591 —6.035 5674 —0.360 —0.0223 0.0223 0.0000
-4 2.707 0.7620 0.0033 0.7553  —4.023 6.748 2.724 —0.0148  0.0264 0.0115
-2 3.206 0.7677 0.0039 0.7716 —2.012 - 8.003 5991 —0.0074 0.0310 0.0236
0 3.788 0.7734 0.0047 0.7781 0.000 9.470 9.470 0.0000  0.0364 0.03641
2 4.38 0.7991 0.0055 0.7845 2,012 '10.966 12.978 0.0073  0.0419 0.0492
4 5.05 0.7847 0.0064 ..0.7911 4023 12.669 16.692 0.0146  0.0480 0.0626
~6 1,.:582 :0.7904 0.0074 0.7978 . . .6.035- ..14.604  20.639 ,_,.0.0219 . 0.0550 0.0768
8 6.68 0.7961 " 0.0085 0.8046  8.047 16.801 24.848 - 0.0290 0.0628  0.0919)
10 7.66 0.8018 0.0098 0.8116 10.059 19.289 29.348 0.0362  0.0716 0.1078
12 8.76 0.8075 0.0113 0.8188 12.071 22.102 34.172 0.0432  0.0815 0.1248
14 1001 0.8131 0.0130 0.8262 14.083 25.279 39.362 0.0503  0.0926 0.1429
16 11.41 0.8188 0.0150 0.8338 16.095 28.860 44.955 0.0573  0.1051 0.1624
18 12.99 0.8245 0.0172 0.8417 18.107 32.891  50.998 0.0642  0.1160 0.1832
120 14.75 0.8302 00196 0.8498  20.119 37.424  57.544 0.0711 - 1.1345 0.2056
22 16.74 '0.8359 0.0224 0.8583 22.132 42.514 64.646 0.0779  0.1518 0.2298
24 18.96 0.8415 0.0256 0.8671 24.144 48.222 72.366 - 0.0847 0.171! 0.2559
26 21.44 0.8472 0.0291 0.8763 26.1587 54.620 " 80.777 0.0915  0.1926 0.2841
28 24.22 0.8529 0.0331 0.8860 28.170 61.782 89.952 0.0982° 0.2166 0.3147
30 27.32 0:8586 0.0376 (8961 30.183 49.794 99.977 0.1043  0.2431 0.3480
12 30.78 0.8643 0.0426 09068  32.196 78750  110.946 0.1115  0.2726 0.3841
34 34.64 - 0.8699 0.0483 0.9182 34.209 88.758  122.968 0.1180  0.3054 0.4235
|36 '38.95 0.8756 0.0546 0.9302 36.223  99.938  136.16! 0.1246  0.3418 _  0.3664
38 4376 0.8813 0.0617 0.9430 38236  112.423  150.660 0.1311  0.3822 0.5133
40 49.11 0.8870 0.0697 0.9567 40.250 126364  166.615 0.1375  0.4271 0.5646
42 5509  0.8926 0.0787 09713 42264 141.936  184.200 0.1439  0.4769 0.6208
44 61.76 0.8983 0.0887 0.9871 44278 159331 203.610 0.1593  0.5322 0.6825
46 69.20 0.9040 0.1001 1.0040 46.292 178,775  225.068 0.1566  0.5936 0.7503
48 . 77.51  0.9097 0.1127 1.0224 4%.307  200.521  248.823 0.1629  0.6620 0.8249
50 86.80 0.9153 0.1270 1.0424 50.322 224.876  275.198 0.1692  0.7381 0.9072
52 97.20 0.9210 0.1431 1.0641 52.337 252,175 304.512 0.1754  0.8229 0.9983
54 1089 0.9267 0.1612 1.0879 54.352  282.830 337.182 0.1816  0.9176 1.0992
56, + 1220 0.9324 0.1817 1.1141 56.367 317.312  373.679 —0.1877  1.0235 1.2112
58 136.7 0.9381 0.2049 1.1429 58.383  356.188  414.572  0.1938  1.1423 1.3361
60  153.4 0.9437 02312 1.1749 60.399  400.137  460.536 0.1999  1.2759 14757
62 1723 0.9494 02611 1.2105 62.415 449976  512.391 0.2059  1.4265 1.6324
64 1938 0.9551 02953 1.2504 64.431  506.713  571.144 02119  1.5971 1.809C
66 2183 0.9608 0.3345 1.2953 66.448  571.555  638.003 0.2179  1.7910 2.0089
68 2464 0.9664 -0.3797 '1.3462 - 68.465 656.066 714.531 . 0.2238 2.0126 2.2364
70 2788 0.9721 0.4322 1.4043 70.482  732.161  802.643  0.2297  2.2674 2.4972
S72 . 3166 0.9778 0.4933TA7TT—— 72499  832.353  904.852 0.2356  2.5624 2.7980
74 ' 3608 © 0.9835 0.5653 1.5488 74.517  949.905 1024.422 . 0.2414  2.9068 3.1482
76 | 4132 0.9891 0.6508 1.64n0 76.535 1089.154 1165.689 0.2472  3.3127 3.5599
78 © 476.0 0.9948 0.7536 1.7484 78.554 .1256.050 1334.604 0.2530  3.7967 4.0497
80  .552.0...5. 1.0005 0.8787 1.8792 80.572 1458.841 1539.414 0.2587  4.3820 4.6407
82' ' 646.1 1.0062 1.0338 2.0399 82.591 1709.528 1792.119 0.2644  5.1019 5.3663
84 7647 1.0118  1.2300 22418 84.611 2026.112 2110.723 0.2701  6.0067 £.276%
86 . 918.5 1.0175 1.4849 2.5025 86.630 2436.686 2523.317 0.2757 7.1746 7.4503
88 1125 0 1.0232  1.8281 2.8513 88.650 2988.382 3077.032 0.2813  8.7363 9.0176
90 1416 1.0289 23124 3.3412 90.671 3765.876 3856.547 0.2869 10.9270  11.2139

a’
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) T
oc Presién E\E?ll/.pj.la I.htropl'a’ . Vollmen egpecf Fico
T asadalaanta . e Cedes e -ﬁ-‘l-g- Co Y ) M N n /kg
£ 10 Iy L Iy ¥ Sy vy X 10 b X0t
4 0.6412 163.949 169.601 333.554 0.85804 1.58548 0.63947 242.094
—-35 0.8065 168.369 167.489 335.858 0.87675 1.55004 0.66361 195.536
#-30 1.0034 172811 165.342 338153 0.89516 1.37516 0.67198 159 457
—~28 1.0919 174.395 164,472 339,067 .0.90243 1.57334 U.67459 147,373
—26 1.1864 176.341 163.596 339.978 0.90967 1.57160 0.67724 136.374
—-24 1.2871 178.172 162713 | 340.885 0.91686 1.56993 0.67993 126.364
—22 1.3943 179.966 161.824- 341,790 0.92400 1.56833 0.68267 117,243
.-_20 1.5083 o: 181.765 160.927 342,692 0.93110 1.56680 0.68544 108,915
—18 1.6294 - 183.568 160.022 343.590 0.93816 1.56533 0.68527 101.343
—16 17577 . 183.375 159.110 344.485 0.9451% 1.56393 0.69113 943375
—14 1.8938 187.186 158.189 345375 0.95216 1.56258 0.69404 87.9461
12 ~ 2.0377 189.003 157.259 346.262 0.95911 1.56129 0.69701 $2.0%0)
i~lo 2.1898 190.823 156.322 347.144 0.96601 1.56005 0.70002 76.659%
-9 2.2691 191.735 155.849 347.584 0.96945 1.55945 0.70154 74.136)
© -3 2.3505 192.648 155.374 348.022 0.97238 1.55886 0.70308 717262
v =7 2.4341 193.562 154.898 348.460 0.97630 1.55829 0.70463 69.3943
. =6 2.5199 194.478 154418 348.396 097971 1.55773 0.70619 67,1528
- -5 2.6080 195.395 153.936 ° 349331 0.98311 1.55718 0.70777 65.0005
|- 2.6986 196.313 153.452 249.765 0.98651 1.55664 0.7093¢ 62.9298
-3 2.7913 197.233 152.965 350.198 '0.98989 1.55611 0.71097 6U.9418
, =2 2.8866 198.154 152.475 350.629 0.99327 1.55560 0.71259 59.0285
t=1 2.9841 199.077 151.983 .351.059 0.99G64 1.55509 0.71422 571910
0 . 3.0842 200.000 151488 351.488 1.00000 1.535460 0 71387 554217
[P | 3.1869 200.926 150.990 351.916 1.00336 1.53411 0.71754 53176
2 3.2922 201.853 150.439 352.342 1.00670 1.53364 0.71922 52,0761
3 3.4000 202.781 149.985 352.766 1.01004 1.55317 0.72091 50.4973
} a 3.5104 203711 149478 353.189 1.01338 1.55272 0.72262 4897538
5 - 3.6236 204.642 148.969 353,611 1.01670 1.55227 0.72435 47,5095
('S4 . 3.7394 205.574 148.457 354.031 1.02002 1.55184 0.72609 46,0952
T 3.8580 206.509 147.94} 354.450 1.02333 1.55140 0.72786 44,735y
8 - 3.9794 207.445 147.422 354.867 1.02663 1.55098 0.72963 43,4228
9 4.1035 208.383 146.900 355.283 1.02993 1.55058 0.73143 42,1578
10 4.2306 - 209.322 146.375 355.697 1.03322 1.55017 0.73324 40.936)
1 4.3609 210.264 145.845 356.109 . 1.03651 1.54977 0.73507 39.7451
i2 4.4939 211.2u/ 145.313 356.520 1.03975 1.54939 G.75052 a0l
13 4.6298 212.152 144.777 356.929 1.04306 1.54901 0.73879 37.5192
14 4.7689 213.099 144237 357.336 1.04632 1.54863 0.74068 364570
15 49111 214.047 143.694 _ 357.741 1.04559 1.54826° 0.74259 3s4anz
16 5.0564 214.998 143.147 358.145 1.05284 1.54790 0.74451 34.3309
17 5.2051 215.951 142.596 358.546 i.05609 1.54758 0.74646 334810
18 5.3567 216,905 142,041 358.947 1.05934 1.54720 0.74843 32,5567
19 5.5119 217.863 141.482 359.344 1.06258 1.54685 0.75042 31.6601
20 - 56703 218.821 140919 359.740 1.06581 1.54652 0.75243 30.7944
21 5.8319 219.782 140.352 360.lj4 1.06904 1.54619 0.75446 29957
2 5.9969 220.745 139.781 360.526 1.07227 1.54586 0.75652 29.147C
23 6.1653 221.710 139.206 360.916 1.07549 1.54554 0.75859 38.3634
24 6.3374 222.678 138.625 361.303 1.07871 1.54523 0.76069 27.6030
25 6.5131 223.649 138.040 361.688 1.08193 1.54491 0.76282 26.8672
26 6.6922 224.621 137.450 362.071 1.08514 1.54461 0.76497 26,1332
27 6.8750 225.595 136.856 362.451 1.08834 1.54430 0.76715 25.464Y
28 7.0615 226.574 136.256 362.829 1.09155 1.54400 0.76935 247958
29 7.2516 227.554 135652 _ 363.206 1.09475 1.54370 077157 24.1438!
30 7.4455 228.537 135.043 363.579 1.09795 1.54341  0.77383 23.5200
31 7.6430 229.521 134.429 363.950 1.J0114. 1.54312 0.77611 22.911Y
32 7.8451 230.511 133.806 364.317 1.10433 1.54283 0.77842 222192
33 8.0507 231.502 133.181 364.683 1.10752 1.54254 0.78075 21.746!
M 8.2598 232.495 132.551 365.046 1.11071 1.54226 0.78312 21.1912
s 8.4732 233.492 131.914 365.406 1.11390 1.54198 0.78552 206518
36 8.6509 234,493 131.270 365.763 1.11708 1.54170 0.78794 201270
37 8.9123 235.496 130.622 366.117 1.12027 1.54142 0.79040 19.6197
38 9.1384 236.503 129.965 366.468 1.12345 1.54114 0.792%0 19.1251
39 9.3683 - 237.512 129.304 366.816 1.12663 1.54087 Q.79542 18.6459
40 9.6026 238.526 128.635 367.161 . 1.1298] 1.54059 0.79798 1$.1799
41 9.8410 239.541 127.961 367.502 1.1329% 1.54032 (.80038 17.7276
42 10.084 240.561 127.280 367.841 113617 1.54004 0.80321 172834
43 10.331 241,585  i26.592 368177 1.13935 1.53977  _0.805%8 16 3612
44 10.583 242.612 125.895 368.507 1.14253 1.53949 0.30838 16.4449
45 10.839 243.643 125.193 368.835 1.14571 [.53921 081133 160413
46 11.099 244.678 124.481 369.159 1.14889 1.53893 0.81411 I56479
47 11.364 245.715 123.765 369.480 1.15207 1.53865 0.81694 15.20068
48 11.634 246.758 123.039 369.797 115525 1.53837 0.81981 14,994
49 11.909 247.805 122.303 370.108 1.15844 1.53808 0.82272 14 331y
50 12.188 248.855 121.562 370.417 1.16162 1.53780 0.823068 141303
52 12.761 250.969 120.053 371.022 1.16799 1.53722 0.83173 13 3040
54 13.353 253.101 118507 371608 £.17438 1.53662 0.83799 125023
56 13.966 255.252 116.924 372176 1.18078 1.53001 0.84446 122332
58 14.600 257.422 115.301 372.723 118719 1.53537 0.85113 [RRE N
60 15.253 259.611 113.629 373.250 1.19361 1.53472 0.85808 P23
62 15.928 261.819 144,937 373.756 1.20005 1.53404 0.80528 10,0033
64 16.625 264.051 110.187 374.239 §.20650 1.53332 0k7278 HENS
66 17.344. 266.302 108.394 174696 1.21297 1.53258 0.38053 9.¢3208
6% 18.086 268.577 106,552 375129 1.21947 1.53180 0.3R863 91421
70 18.851 270.873 104.662 373534 | 1.22598 1,52008 D.RY 10y 875268
B3 M RAT 274 0t LD Iyl Y76 dOR ! 1 24 I STRTA n o 7788
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TABI.A A-3 REFRIGERANTE 22 PROPTEDADES  DE SATURACION- UNIDADES ST

Presién Entalpia Entropia : Volﬁmeg es;x:cffico
°C. . Pa 7054 . . kJ/ (kg K) L n7kg )
- P X107 iy Ty iy s 5 v, X 10° v, X 10°,
—40 1.0490 155.624 233.204 388.828 0.82489 1.82512 0.70935 205.84)
-35 1.3162 160.923  230.162 " 391.085 084742 181388 0.71679 166.470
-30 1.6340 166.291 227.008 393.299 0.86975 . 1.80337 0.72451 133907
-28 1.7768 168.458 225.712 394,170 0.47863 1.79934 0.72768 123.613
=26 1.9291 170.636 224.398 395.034 0.88748 1.79542 0.73091 116.262
—-24 2.0912 - 172,826 223.064 395.890 0.89630 1.79160 0.73418 107.747
-2 2.2639 175.027 1221.709 396.736 0.90509 1.78736 0.737s1 99.9741
-20 2.4472 177.239 220.335 397.574 0.91385 1.78423 0.74090 92.8825
=18 - 26418 179.463 218.939 398.402 0.92259 1.78066 0.74435 86.3881
—16 2.8481 181.698 217.522 399,220 0.93129 1.77719 0.74785 30.4427
-14 3.0666 185.945 216.083 400.028 0.93997 1.77378 0.75142 74.9848
—-12. 3.2976 186.204 214.622 400.826 0.94862 1.77046 0.75505 69.9736
~10 3.5416 . 188.473 213.140 401.613 0.95725 1.76720 0.75875 65.3646
—.9 3.6686 189.612 212.390 402,002 0.96155 1.76560 0.76062 63.1994
-8 3.7992 190.755 211.634 402.388 0.96585 1.76401% 0.76251 6l1.1134
-7 3.9331 191.900 210.873; 402,772 0.97Q14 1.76245 0.76442  + 59.1227
-6 4.0708 193.049 210.104 403.153 0.97442 1.76089 0.76635 57.2017
-5 42118 194.199 209.332 403.531 0.97870 1.75935 0.76830 553612
-4 4.3568 195.354 208.551 403.905" 0.98297 1.75782 0.77026 $3.5871
-3 4.5054 196.511 207.765 404.277 0.98724 1,75631 0.77223 S1.3828
-2 4.6577 197.671 206.974 404.645 0.99150 1.75482 0.77425 30.2452
-1 48138 198.834 206.177 405.011t 0.99573 1.75334 0.7762% - 48.6700
0 49740 200.000 205372 405.373 1.00000 1.75187 0.77832 47,1523
1 5.1382 201.170 204.562 405.731 1.00424 1.75041 Q.78039 45.6920
2 $.3065 = 202.343 203.744 406.087 1.00848 1.74896 0.78248 442344
3 5.4786 203.517 202.922 406.439 10127t 1.74753 0.78439 429319
4 56549 204.696 202092 | 406.78% 1 07094 1.74612 076672 41.6276
5 . 5.8360 .o 205878 201.254 407.132 102418 1. 2440 u. 78587 40.3677
w6 6.0207-° 207.062 200.412 407.474 1.02337 1.7433¢ 0.79108 39.1576
L7 6.2100 208.250 199.562 407.812 1.02958 1.74192 0.79325 37.9490
8 6.4036 209.441 198.706 408.147 1.03378 1.74055 0.79548 36.5624
s 9 6.6020 210.636 197.84} 408.477 1.03798 1.73918 0.79773 3577142
10 6.8045 211.834 196.971 408.804 1.04218 1.73782 0.80001 34.7261
i ’ 7.0123 213.036 196.090 409.126 1.04637  1.73647 0.80231 33109
12 7.2239 214.240 195.207 409.447 1.05056 1.73514 0.80464 327387
13 7.4408 - - 215.448 194.314 409.761 1.05474 1.73380 0.806Y9 31.7909
14 7.6626 216.660 193.412 410.072 1.05892 1.73248 0.80937 308774
15 : 7.8890 217.874 192.504 410.378 1.06309 1.713116 081179 29.9967
16 8.1203 219.092 191.58% 410.681 1.06726 1.72985 0.81423 29.1453
17 T 8.3566 220.314 190.666 410.979 1.07142 1.72855 0.81670 28.3224
‘18 8.5980 221.539 189.735 411.274 1.07559 1.72726 0.81920 27 5268
19 8.8445 222.768 188.795 411.56 1.07974 1.72597 0.82173 26.7567
' 20 9.0967 224.002 187.846 41 l.84% 1.08390 1.72468 0.82430 26.010%
-21 9.3535 225.237 186.891 412,128 1.08805 1.72341 0.82689 25.2910
22 9.6158 226.477 185.926 412.403 1.09220 1.72214 0.82953 24.59317
23 .~ 9.8840 227.722 184.951 412,673 1.09634 1.72086 0.83219 239174
24 10.157 . 228.970. 183.970 412939 1.10049 1.71960 0.83489 23.2643
25 10.436 230.222 182978 443.200 1.10463 1.71834 0.83763 22.6307
26 10.720 231.477 181.978 413.455 1.10876 1.71708 0.84041 220177
P27 .o 1011 232.738 180.967 413.705 1.11290 1.71582 0.84322 21.4229
‘28 . 11.306 234.001 179.949 413.950 1.11703 1.71457 0.84608 20.8476
29 11.608 235.270 178.920 414.190 1.12117 1.71332 0.84897 20.2890
+ 30 11915 236.543 177.481 414.424 1.12530 1.71207 0.85191 19.7478
3 12.229 . 237.820 176.831 414.651 1.12943 1.71082 0.85489 19.2222
32 12.549 239.102 175.771 414.873 1.13356 1.70957 0.85791 18.7129
33 12.874 240.389 174.700 415.089 1.13769 1.70832 0.86099 18.2183
34 13.206 241.678 173.621 415.300 1.14181 1.70708 0.86410 17.7397
35 13.544 242.976 172.527 415.502 1.14594 1.70582 0.86727 17.2732-
36 13.889 244.276 171.424 415.700 1.15007 1.70457 0.87049 16.8217
Ry 14.239 245.580 170.310 415.891 1.15420 1.70332 . 0O 87_?]6 16,3832
38 14.597 246.892 169.182 416.074 1.15833 1.70206 0.87708 159554
-39 14.960 248.207 168.044 416.251 1.16246 1.70080 0.88046 153425
40 15,331 249.530 166.890 - 416.419 1.16659 1.69933 0.88390 . 151396
41 ’ 15.708 250.857 165.725 416.581 1.17073 1.69826 0.88739 147432
42 . 16.092 252.190 164.546 416.735 1.17487 1.69699 0.89095 143677
43 16.483 253.528 163.355 416.882 1.17901 1.69571 0.89457 13.9980
44 16.881 254.873 162.148 417.020 1.18315 1.69442 0.89825 13.6330
45 17.286 256.223 160.927 417.150 1.18730 1.69312 0.90201 13.2880
46 }7.698 " - 257581 159.690 417.271 1.191438 1.69181 0.90583 12,9471
47 18.147 258.944 158.440 417.384 1,1956! 1.69050 0.90973 12,6157
48 18.543 260.314 157.173 417.487 1.19977 1.68918 0.91371 12.2929
49 18.977 261.692 155.889 417.581 1.20394 1.68784 091777 11.9784
S0 19.418 * 263.073 154.594 417.667 1.20811 1.68650 Q92190 11.6731
52 20.323 ' 265.866 151.938 417.804 1.21648 1.68377 0.93044 11.0839
54 ’ .21.258 268.686 149.214 417.900 1.22488 1.68099 0.93936 10.5251
56 22227 271.546 146.400 417.946 1.23334 1.67812 0.94869 9.9923%
58 23.227 274.441 143.502 417.943 1.24183 1.67518 0.95847 948538
60 24.260 277.373 140.514 417.887 1.250138 1.67215 0.96874 9.00322
52 25.326 280.348 137,423 417.771 125899 1.66903 0.97957 83430
64 26.428 283.373 134216 417.589 1.26768 1.66577 0.99101 810235
66 27.566 246.451 130.383 417.334 1.27647 1.6623% 1.00314 768135
68 . 28.740 289.585 127.417 417.002 1.28535 1.65884 [.01604 7.27845
70 29.952 292.786 123.795% 416.581 1.29436 1.65512 1.02983
\

b 29 47 1< 101 111 111925 RN LY 11787 1 614R0 t OA0L |
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TABIA C FACTORES DE CONVERSION

Longuitud

1 pie = 30.48 am

1 plg = 2.54 cm

1m= 39.37 plg °

1 . micron = 107% m = 3.281x10"
‘1milla = 5280 pie

1m? = 1550.1472 plg’
1m? =-10.76392 pie?

6 pie

Volfnnen

1pied = 1728 plg® = 7.48 gal.

1 m® = 6.1x10" plg> = 35.3147 pie’
1 m3 = 264.154 gai. |
- Masa

1kg = 2.20462 1bm

1 1bm = 7000 g ®nos = 453.5924 g

Fuerza -

-1 N = .334809 Ibf

1 1bf = 4.44822 N

Energia

1Btu = 778.28 1bf-pie

1 kilo @loria = 10° calorias @ 3.968 Btu

1°0 = 9.48x10™} Btu = .73756 1bf-pie

1 kw-hp = 3412 Btu = 2.6562x10° 1bfpie
Potencia

33,000 1bf-pie/min = 745.7 W

ihp =

1 W= 3.412 Btu/hr

1 W= .001341 hp _

1 W = .0002843 ton. de r‘é&igeracién



_Tabla C (continuacién)

Presidn ,
4 atm = 14.6559 psia = 2116 1bf/pie’ = 101325 N/m?
1 plg de agua = 248.08 Pa

1 plg de medcurio = 3376.85 Pag

1 1bf/plg? = 6894.76 Pa

1 Pa = 1 N/m® = 1.4504x10™* 1bf/plg

Bl

2

- Temperatura ——

1 frado diférencia R = 1 grado diferencia F = (5/9) grado diferencia C =
(5/9) grado diferencia K '
grado F = (9/5)(grado C) + 32

grado C = (5/9)(grado F - 32)

Conductividad térmica : ; . .

1 Btu /(hr pie F) = .004134 caloria/(seg cm C) = 1.7307 W/(m C)

1 W/€m C) @ .5778 Btu/(hr pie F) = 6.933 Btu plg/(hr pie’ F)

1 Btu plg /(w pie? F) = .1442 W/ (m C)

Coeficiente de trénsferencié de calor

1 Btu/(hr pie’ F) = 5.678 W/ (m® C)

1-W/(m? C)= .1761 Btu/(hr pie? F)

Viscosidad absoluta )

1 poise = 100 centipoises = .1 N seg/ m?

1 1bm/(seg pie) = 1490 centipoises = 1.49 N seg/ m?

1 1bf seg/ pie2 = 47,800 centipoises

Viscosidad dindmica

1.pie2/seg = ,0929 m?/seg

1 mz/seg = 10.764 piez/seg

- Calor especifico .

. 1 caloria/(gm C) = 1 Btu/(1bm F)
1 Btu/(ltm F) = 4186.8 J/(kg C)
1 kJ/(kg C) = .2388 Btu/(lbm F)
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