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PROLOGO

La Transferencia de Calor es un fendmeno que se presenta ampliamente en la
naturaleza y juega un papel muy importante en muchos procesos industriales y en dreas
vitales como lo son la produccion y la conversion de energia. La gran variedad de
problemas que se afrontan, la convierten en un campo de estudio muy extenso y
complejo, donde se involucran procesos de Conduccién, Radiacion y Conveccion del
calor, que son modos o formas distintivas de la Transferencia de Calor para su estudio.
Es este ultimo modo o forma de Transferencia de Calor, lo que constituye nuestro foco

de atencion en esta Tesis.

La Transferencia de Calor por Conveccion se involucra con problemas donde el
calor se transfiere de una superficie a un fluido en movimiento o viceversa, por lo cual
estd muy estrechamente ligada al flujo de fluidos, a las propiedades termofisicas de éstos
y a caracteristicas de la geometria y temperatura de las superficies, con todo esto, resulta
dificil establecer modelos matematicos con ecuaciones diferenciales de facil solucién
para este tipo de problemas, de ahi que, en la practica de la ingenieria, en este campo se
tenga que recurrir y confiar en la investigacion experimental, de la cual se derivan
formulas empiricas para la evaluacion de los coeficientes de transferencia de calor por

conveccidn, que son necesarios para aplicarse en la solucion de los problemas.
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Del andlisis y conclusiones de la experimentacion se obtiene una mayor
comprension del fenémeno y las férmulas de ahi derivadas, cuando estan bien

fundamentadas contribuyen para que el ingeniero al aplicarlas en el disefio obtenga

mejores y mas eficientes equipos.

La determinacién experimental de coeficientes de transferencia de calor para

conveccion libre y forzada es el objetivo esencial de la tesis que aqui presento.
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SINTESIS

El objetivo esencial de la tesis se consigue en los capitulos 8 y 9 donde se
determinan coeficientes de transferencia de calor para conveccion libre y forzada usando
datos obtenidos por experimentacion con el fin de establecer una o varias ecuaciones que
lo relacionen con parametros adimensionales, que se fundamentan en las propiedades de
los fluidos, la naturaleza de los flujos y las caracteristicas geométricas de las superficies

transmisoras.

En los capitulos 1 y 2 se sefiala : El objetivo, Ia justificacion, ia metodologia y las

bases de esta investigacion.

En los capitulos 3 y 4 se dan los fundamentos tedricos de la conveccion y la

terminologia utilizada a fin de conseguir los objetivos sefialados.

Los capitulos 5, 6 y 7 son usados para describir ¢l equipo de prueba y para
sefialar los procedimientos que nos permitan obtener los datos correctos necesarios para

realizar los calculos deseados.

En el capitulo 10 se analizan ¢ interpretan los resultados obtenidos y en el

capitulo 11 se establecen las conclusiones y recomendaciones de esta investigacion.



12

El fluido para el cual se realizan los calculos es agua que circula por el interior de

un tubo vertical de cobre bajo régimen de flujo libre y forzado.
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CAPITULO 1

INTRODUCCION

1.1 Objetivo

Determinar los coeficientes de transferencia de calor para conveccidon libre y
forzada entre el agua usada en el sistema como fluido refrigerante y la superficie interior
de un tubo vertical por donde circula. Y con los resultados obtenidos derivar una o varias
ecuaciones matematicas que relacionen estos coeficientes con pardmetros
adimensionales caracteristicos de éste campo de estudio como el numero de Nusselt, el
nimero de Graets, el nimero de Reynolds, el nimero de Prandt, etc., los cuales se
fundamentan en relaciones de propiedades termofisicas del fluido, y caracteristicas del

tipo de flujo y de la geometria de las superficies.
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1.2  Justificacion

La practica de la ingenieria en el campo de la conveccion requiere con mayor
frecuencia del calculo de coeficientes de transferencia de calor a partir de correlaciones
de datos experimentales, esto se debe principalmente, a que las ecuaciones diferenciales
que la rigen son excesivamente complejas y solo se pueden aplicar a flujos simples que

se presentan muy poco en las aplicaciones.

Gran parte de la investigacion realizada en este campo opera bajo condiciones de
régimen de flujo o Libre ( natural ) o Forzada pero no en el régimen Libre y Forzado

combinados sobre el cual pretendemos ahondar en esta investigacién.

1.3 Metodologia

Definir los términos relacionados con la transferencia de calor para
conveccion libre (o natural ) y forzada y por experimentacién con el equipo del
Laboratorio de Transferencia de Calor, llamado Sistema de Conveccién Libre y Forzada
( modelo 9054 marca Scott ) se obtendran los datos de variables involucradas como :
Flujos de agua y condensados, temperaturas y presiones ; primero para condiciones de
flujo libre con diferentes alturas de vertedero y luego para flujo forzado con diferentes

numeros de Reynold y todas las pruebas para la misma presién de camara de vapor.

Con los datos obtenidos y aplicando balances de energia y ecuaciones de flujo se
determinaran los coeficientes de transferencia de calor y por analisis y graficas de¢ los
valores medidos y calculados se obtendran las correlaciones matematicas entre éstos y

las variables involucradas representadas en parametros adimensionales.
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1.4 Limites de muestra

1.- Fluidos utilizados en el sistema:

a) Agua utilizada como fluido refrigerante, circula por dentro de la tuberia y es

la base de nuestro estudio.

b) Vapor de agua usado como fluido aportador de calor, se aplica a la parte
externa del tubo de prueba como vapor saturado y con una presién de camara

de 5 cm. de agua.

2.- Tuberia de prueba:

material cobre
didmetro nominal 1/2 pulgada
longitud 24 pulgadas
posicion vertical

3.- Régimen de flujo:

Laminar y turbulento para conveccion libre y forzada combinadas.

4.- Todas las mediciones se hacen bajo condiciones de estabilidad.



16

1.5 Tamaiio de muestra:

Una vez puesto en funcionamiento el equipo de experimentacioén se fija una
altura de vertedero de 3 cm. y cuando el sistema se encuentra en estabilidad se registran
los datos correspondientes de presiones, temperaturas y flujos, una vez concluido esto, se
repite la operacion para otras alturas de vertedero: 1 cm.; 0 cm. y -1.8 cm. registrando

como antes los datos de prueba. Todas estas lecturas seran registradas en conveccidn
libre.

Tambiéun se realizaran pruebas similares, pero sin operar el sistema del vertedero,
para lo cual se cierra la valvula correspondiente, y el control del flujo queda por la
valvula de alimentacion de agua, asi, para diferentes ajustes de ella, que proporcionen
numeros de Reynold en los rangos de: 100 a 1000; 2000 a 6000; 6000 a 10000 y >

10000; se corren las pruecbas vy se registran los datos como antes. Estas lecturas se

registraran en conveccion forzada.

A fin de obtener datos suficientes y confiables es recomendable repetir la

experimentacién por lo menos unas 4 veces.
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CAPITULO 2

ANTECEDENTES

2.1 Antecedentes

Ya se ha mencionado que la transferencia de calor por conveccion constituye un
campo de estudio muy extenso y complicado, en el que no es fécil establecer modelos,
de los cuales se obtengan ecuaciones matematicas, que den solucién a los problemas
encontrados ; por esto, resulta evidente, el que un gran numero de investigaciones
experimentales, se hayan y se estén desarrollando, no solo para conocer mejor el
fendmeno, sino también, para determinar los coeficientes de transferencia de calor, que
son la base de los cilculos en las aplicaciones ; sin embargo, lo extenso y complicado del
campo genera mucha variacién en el proceso de la investigacion, pues hay que
considerar influencias tales como : la naturaleza de los fluidos, los tipos de flujo, las

caracteristicas de las superficies en contacto con los fluidos, ademas de las diferencias de

temperaturas y presiones.

Con relacion a la investigacién propuesta en esta tesis, de la bibliografia
consultada, encontramos 2 trabajos desarrollados con alguna similitud pero no iguales,
pues hay sus diferencias en el tipo de fluido o en el régimen de flujo, ver tabla

comparativa 2.1, de ahi que la consideremos como nueva aportacion.
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CAPITULO 3

CONVECCION LIBRE O NATURAL

3.1 Modos de Transferencia de Calor

En la termodinamica el calor se define como la energia que se¢ transfiere debido a
gradientes o diferencias de temperatura. De manera consistente con este punto de vista,
la termodinamica solo reconoce dos modos de transferencia de calor: conduccién y
radiacion. Por ejemplo, la transferencia de calor a través de la pared de una tuberia de
acero se realiza por conduccidn, migntras que la transferencia de calor del Sol a la Tierra
s¢ efectia por radiacion térmica. Estas modalidades de transferencia de calor se
producen a escala molecular o subatdmica. En aire a presién normal la conduccion se
realiza por medio de moléculas que se desplazan distancias muy cortas (~ 0.65 pm) antes
de chocar e intercambiar energia con otra molécula. Por otro lado, la radiacién se efectia
por medio de fotones que viajan casi sin encontrar obstacules a través del aire, de una

superficie a otra. Asi, una diferencia importante entre la conduccion y la radiacion es que



20

los portadores de energia en la conduccién tienen un camino libre medio corto, mientras
que en la radiacion ocurre lo contrario. Sin embargo, en el aire y a presiones muy bajas,
tipicas en dispositivos de alto vacio, el camino libre medio de las moléculas puede ser
mucho mayor que las dimensiones del dispositivo, de modo que las moléculas pueden
desplazarse sin obstaculos de una superficie a otra. En este caso la transferencia de calor

por medio de moléculas se rige por leyes andlogas a las de radiacién.

En virtud de su masa y su velocidad, un fluido puede transportar cantidad de
movimiento. Al mismo tiempo, en virtud de su temperatura puede ser portador de
energia. Estrictamente hablando, la conveccion es el transporte de energia por
movimiento del medio (en este sentido, un sélido en movimiento también puede

transportar energia por conveccion). En la ecuacion de la energia para flujos

estacionarios
7 V 2 \ .
rhA[h+7+gz]=Q+W G.1),

la conveccion esta implicita en el término mA/ del primer miembro, mientras que la
transferencia de calor por conduccion y radiacion esta representada por Q en el segundo
miembro. Sin embargo, en ingenieria el término conveccién se suele emplear de una
manera mas amplia a fin de incluir la transferencia de calor desde una superficie 2 un
fluido en movimiento, llamada transferencia de calor por conveccitén, a pesar que la
conduccion y la radiacion desempefian un papel preponderante cerca de la superficie,
donde el fluido estd en reposo. En este sentido la conveccion se considera como un
modo distinto de transferencia de calor. Dos ejemplos de transferencia de calor por
conveccion son la transferencia en el radiador de un automoévil y en el fuselaje de un
vehiculo supersénico. La conveccidn suele asociarse a un cambio de fase, por ¢jemplo
cuando el agua hierve en un recipiente o cuando el vapor se condensa en el condensador
de una central eléctrica. Debido a la complejidad de estos procesos, la ebullicion y la

condensacion suelen considerarse como procesos distintos de transferencia de calor.
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3.2 Introduccion al Estudio de la Transferencia de Calor por

Conveccion.

Como se explico antes, la conveccion o transferencia de calor convectiva es el
término que se usa para describir la transferencia de calor de una superficie a un fluido
en movimiento, como muestra la Fig. 3.1. La superficie puede ser el interior de una
tuberia, el fuselaje de un avion supersénico o la interfase entre el agua y el aire en una
torre de enfriamiento. El flujo puede ser forzado, como en el caso de un liquido que se
bombea a través de una tuberia o del aire sobre un avion que surca la atmosfera. Por otro
lado, el flujo podria ser natural (o libre), causado por fuerzas de empuje debidas a una
diferencia de densidad, como en el caso de una torre de enfriamienlo de corriente
natural. Estos dos tipos de flujo pueden ser internos como en la tuberia, o externos, como
el flujo sobre el avion. Ademas, un flujo, ya sea forzado o natural, puede ser laminar o
turbulento; el fluyjo laminar es mas comin cuando las velocidades son bajas, las
dimensiones son pequefias y los fluidos son mas viscosos. El flujo en una tuberia llega a
ser turbulento cuando el grupo adimensional llamado nimero de Reynolds,
Rep = V D/v, es mayor que 2300, donde V es la velocidad (m/s), D es el diametro de la
tuberia (m), y v es la viscosidad cinemética del fluido (m%s). La velocidad de
transferencia de calor tiende a ser mucho mayor en los flujos turbulentos que en los
laminares, debido a la mezcla violenta que sufte el fluido. La figura 3.2 muestra algunos

tipos de flujos frecuentes.
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Figura 3.1 Esquema de 1Ila
transferencia de calor convectiva a
un fluido a temperatura T, que fluye
con velocidad V sobre una
superficie a la temperatura T,

En general, la velocidad de transferencia de calor por conveccion es una funcion
complicada de la geometria y la temperatura de las superficies, de la temperatura y la
velocidad del fluido y de las propiedades termofisicas de éste. En ¢l caso de un flujo
forzado externo, la velocidad de transferencia de calor es aproximadamente proporcional
a la diferencia entre la temperatura de la superficie T y la temperatura de la corriente
libre del fluido T.. La constante de proporcionalidad se conoce como coeficienie de

transferencia de calor por conveccion h,:

Q, = h AT (3.2)

donde AT=T,-T,, Q s es el flujo de calor de la superficie al fluido (W/m?) y h, tiene

unidades de (W/m2K). La ecuacion (3.2) se suele llamar ley de enfriamiento de
Newton, aunque mas bien se trata de una definicién de he y no de una verdadera ley
fisica. La situacién es mas complicada en ¢l caso de conveccion natural. Si el flujo es

laminar, varia como ATSM; si el fluyjo es turbulento, varia como AT,
s 1]



.

Twbulente

Figura 3.2 Algunos flujos tipicos. (a) Flujo forzado en una tuberia, Rep~ 50 000. En la
seccidn inicial el flujo es laminar debido a la entrada en forma de campana, pero se
vuelve turbulento corriente abajo. (b) Repx 25. (¢) Flujo forzado a través de un haz de
tubos como los que se encuentran en un intercambiador de calor de coraza y tubos. (d)
Capas limites laminares y turbulentas en la conveccion natural sobre paredes verticales.
(¢) Conveccién natural laminar alrededor de una placa horizontal calentada. (f)
Conveccidn natural celular en una capa horizontal de fluido confinado.
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De cualquier manera, resulta conveniente definir un coeficiente de transferencia de

calor por medio de la ecuacion (3.2); entonces h. varia como ATY en flujos laminares y

como AT en flujos turbulentos.

Un problema de importancia préctica es el de la transferencia de calor por
conveccion a un fluido que circula por dentro de una tuberia, como suele ocurrir en los
intercambiadores de calor, en los condensadores y en varios tipos de calderas. Cuando se
usa la ecuacion (3.2) para flujos internos, AT = T, — Ty, , donde Ty, es una temperatura
media del fluido, la cual se conoce como temperatura de masa o temperatura media de
mezela. Aqui bastara observar que en la ecuacion de la energia para flujos estacionarios
[Ec. (3.1)] se a tomado también la entalpia de masa y Tp es la temperatura
correspondiente. Si la temperatura de la pared de la tuberia T es uniforme sobre toda su

longitud y el flujo es laminar (Rep < 2300), entonces el coeficiente de transferencia de

calor lejos de la entrada de la tuberia, estd dado por la relacién exacta

3.66k
h,=—— 33
c D ( )

donde k es la conductividad térmica del fluido y D es el didametro de la tuberia. Notese
que el coeficiente de transferencia de calor es directamente proporcional a la
conductividad térmica, e inversamente proporcional al diametro de la tuberia y, lo que
quizas cause sorpresa, independiente de la velocidad de flujo. Por ofra parte, en el caso

de un flujo totalmente turbulento (Rep = 10 000), he se expresa de manera aproximada

con la siguiente correlacion bastante complicada de datos experimentales:

VOB,CO‘(.(‘DC )04
h, =0.023 Dozv":“p (3.4).
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En contraste con el caso del flujo laminar, ahora he depende fuertemente de la
velocidad, V, pero débilmente del didmetro. Otras propiedades del fluido que intervienen
en la relacidén, ademas de la conductividad térmica, son: la viscosidad cinematica, v; la
densidad, p; y €l calor especifico, ¢, Las ecuaciones (3.3) y (3.4) s6lo son validas a
cierta distancia de la entrada del tubo e indican que, en dicha regién, el coeficiente de
transferencia de calor no depende de la posicion a lo largo del tubo. Cerca de la entrada
los coeficientes de transferencia de calor tienden a ser mds elevados debido a la
produccion de voértices a gran escala por desviaciones y esquinas pronunciadas, y a los

efectos del calentamiento repentino del fluido.

Distencia desde la bose de 1t pared, x

h & 1A

—
Coeficients gt trnsferancia de caloe. &

Figura 3.3 Capa limite en conveccion natural sobre una pared vertical, mostrando la
variacion del coeficiente de transferencia de calor local. En los gases la transicion entre

flujos laminar y turbulento ocurre cuando el nimero de Grashof alcanza un valor

1
aproximado de 10%; por lo tanto, X . [10 *v?/ BAT ] 1,

La figura 3.3 muestra un flujo por conveccion natural sobre una superficie vertical
calentada, asi como un esquema de la variacion asociada de h, a lo largo de la superficie.
Se muestra la transicion de una capa limite laminar a una turbulenta. En los gases la
posicion de la transicién esta determinada por el valor critico de un grupo adimensional
llamado nimero de Grashof. El nimero de Grashof se define como Gr, = (BAT)gx’ /v,

donde AT = T, — T, g es la aceleracion debida a la gravedad (m/sz), x es la distancia
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desde la base de la superficie, donde empicza la capa limite, y B es el coeficiente de
dilatacion volumétrica, el cual para un gas ideal, es simplemente 1/T, donde T es la
temperatura absoluta (K). En una pared vertical, Ja transicién ocurre cuando Gry =~ 10°,
Los experimentos muestran que en el caso del aire a temperaturas normales, el
coeficiente de transferencia de calor para la conveceién natural sobre una pared vertical

puede aproximarse por medio de las siguientes férmulas;

Flujo laminar:

h. =1.07(AT/X)*W /m*K 10* < Gr, < 10° (3.5)
Flujo turbulento:
1
h. =13(AT)*W /m*K 10° < Gry < 10" (3.6)

Puesto que estas ecuaciones tienen dimensiones, es necesario especificar las
unidades de h, AT y x, o sea (W/mzK), (K) y (m), respectivamente. Obsérvese que h,

varia como x ™" en la region laminar, pero es independiente de x en la region turbulenta.

Es comun que solo se desee conocer la transferencia de calor total desde una
superficie y que la variacién del flujo de calor sobre dicha superficie no interese
demasiado. Para este caso, es conveniente definir un coeficiente de transferencia de calor

medio h, para una superficie isotérmica de drea A por medio de la relacién

Q=h AT, -T,) (3.7
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de tal manera que la velocidad de la transferencia de calor, Q, sea facil de calcular. La
relacion entre _ﬂ: y he se obtiene de la siguiente forma: para el flujo sobre una superficie

de ancho W y longitud L, como lo que se muestra en la figura 3.4,

dQ = h (T, - T, Wdsx

L
0 = [h(T, - T )Wdx
0

Figura 3.4 Superficic isotérmica que
s¢ usa para definir el coeficiente de
transferencia de calor medio h,.

es decir,

A
Q= (; ].hLdA)A(T_\ =T, donde A= WL, dA = Wdx (3.8)
0

si (T — Te) es independiente de x. Puesto que T, es en general constante, esta condicién

requiere que la pared sea isotérmica. Asi pues, comparando las ecuaciones (3.7) y (3.8),



(3.9).

Tabla 3.1 Ordenes de magnitud de algunos coeficientes de transferencia de calor medio.

Conveccion forzada, sodio liquido
Condensacion de vapor

Ebullicion de agua

Flujo y fluido h, (Wm’K)
Conveccion libre, aire 3-25
Conveccion libre, agua 15~100
Conveccion forzada, aire 10 -200
Convecciodn forzada, agua 50-10000

10 000 — 100 000
5 000 - 50 000
3 000 — 100 000

La superficie puede no ser isotérmica; por ejemplo, puede tratarse de una pared

calentada eléctricamente de manera que el flujo O, sea uniforme sobre su superficie. En

28

tal caso, la definicion del coeficiente de transferencia de calor medio se vuelve mas

complicada. La tabla 3.1 proporciona los valores de los ordenes de magnitud de algunos

coeficientes de transferencia de calor medio para diversas circunstancias. En general, un

coeficiente de transferencia de calor elevado esta asociado con altas conductividades

térmicas de los fluidos, altas velocidades de flujo y superficies pequeiias. Sin embargo,
los altos coeficientes de transferencia de calor para ¢l agua en ebullicion y el vapor en

condensacion tienen otra c¢ausa como la elevada entalpia de cambio de fase (calor

latente) es un factor determinante.
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La complejidad de la mayoria de los casos en los que interviene la transferencia de
calor por conveccion hace imposible un andlisis exacto y por lo tanto se deberan utilizar
correlaciones de datos experimentales. Para una situacion particular pueden existir
diversas correlaciones, procedentes por ejemplo de laboratorio de investigacion como se

realiza en la tesis.

3.3 Teoria General de Transferencia de Calor Convectiva

Como se habia mencionado antes, se entiende por transporte convectivo como el
mecanismo por el cual la energia térmica es transferida dentro de un fluido o entre un
fluido y una superficie. En contraste a la transferencia de calor por conduccion, en la que
la energia es transmitida de una molécula a otra de energia térmica mas baja, el proceso
convectivo ocutre principalmente a causa del movimiento relativo del grueso de fluido
desde el punto de vista microscdpico. Asi, la transferencia de calor por conveccion
depende de las leyes del flujo de fluidos y, por esto, es complicada ¢n un numero de
factores variables que son las propiedades del fluido y también las del sistema de flujo.
Estos parametros, muchos de los cuales son térmicamente dependientes entre si,
incluyen: densidad, calor especifico, conductividad térmica y viscosidad del fluido;
también como propiedades del sistema de flujo, tales como: velocidad del fluido, grado

de mezclado o turbulencia, y el tamaiio, forma e intensidad del campo térmico.

Hay dos modos basicos de transferencia de calor convectiva. El primero ocurre
cuando el movimiento del grueso de fluido es inducido enteramente por gradientes de
densidad dentro del fluido en si mismo que son generados por diferencias de temperatura
en el sistema. Este es conocido como la conveccion natural o libre. Un ejemplo de este
proceso es la circulacién natural y de aqui el transporte de calor que ocurre cuando un
tanque de liquido es calentado desde su parte inferior por una placa caliente 0 un

quemador.
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Cuando e! campo de flujo es impuesto mecanicamente sobre un fluido a través del
cual los gradientes térmicos estidn ocurriendo, el proceso es denominado conveccién
forzada. Ejemplos tipicos de tales procesos incluyen sistemas de calentamiento y
enfriamiento domésticos, donde el aire es circulado por sopladores a través de una
superficie de intercambio de calor y luego dentro de un cuarto; e intercambiadores de
calor de coraza y tubos en los que un liquido en su interior es bombeado y calentado por
un vapor que se condensa en la cubierta o espacio anular alrededor del tubo. Asi, muchas
caracteristicas de flujo diferentes surgen y la transferencia de calor convectiva

dependiente de tales situaciones debe ser analizada y clasificada de acuerdo al

comportamiento de flujo.

3.3.1 Definicion del Coeficiente de Transferencia de Calor

La razon de la transferencia de calor entre un fluido y una superficie fue primero
propuesta por Newton a ser proporcional al area a través de la cual ¢l calor fue
transferido y la diferencia de temperaturas entre la superficie y el fluido.

Matematicamente esto puede ser expresado para una seccion diferencial de superficie

como:

dQ=h(T,-T,)d4 (3.10)

donde h,, el coeficiente de proporcionalidad, es denominado el coeficiente de
transferencia de calor local, Ts es la temperatura de superficie y Ty es la temperatura

promedio del fluido.



31

Ha sido sugerido que la resistencia principal a la transferencia de calor ocurre en

una capa delgada de fluido de espesor y , que es adyacente a la superficie.

Ty

superficie
solida

o TER euk wun O

S gradiente de temperatura real

- AN
A gradiente de temperatura de pelicula
} S

Z
Z
Loy

Figura 3.5 Grafica de gradientes de temperatura.

La figura 3.5 es un dibujo fisico donde se asumi6 que ¢! proceso de transporte a

través de la “pelicula” tomo lugar por conduccion, por lo tanto:

IOLE AL (3.11)
y

donde k es la conductividad térmica del fluido y AT = T, ~ T¢ es la fuerza impulsora de

temperatura. Una comparacion de las ecuaciones (3.10) y (3.11) indica que

. (3.12)
y

que sugiere que si un valor apropiado de y es conocido esta transferencia de calor puede

ser tratada como un problema de conducciéon. Ahora consideramos este concepto de
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“pelicula” como totalmente ficticio aunque el término “coeficiente de pelicula” esta aun

generalmente en uso.

Una definicidon mds significativa del coeficiente de transferencia de calor surge

cuando la ecuacién (3.10) es integrada sobre un area de transferencia de calor finita.

Q= [ [h,ATdA = hAAT,, (3.13)

aqui h llega a ser un coeficiente promedio y AT\, es la fuerza impulsora media

logaritmica definida por

g o BT AT, (3.14)

donde AT, y AT; son las diferencias de temperatura en los extremos de la superficie bajo

consideracion,

3.3.2 Coeficiente Total de Transferencia de Calor

Cuando consideramos el intercambio de calor que ocurre entre dos fluidos como

en un intercambiador de calor tubular la figura 3.6 es implicada:

77
e X I
fluido fio E /T : Nuido caliente
: 1
'. % :
Tre ' i i i
‘ l / ol Flgurad3 6 iI])rflgrama de temperaturas
, // ! entre dos fluidos que intercambian
! | calor a traves de una superficie.
b— Yo ——Yust—y1 —
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donde T y Tr son las temperaturas promedio de los fluidos caliente y frio
respectivamente, ¥ ¥ Ve son los espesores de pelicula ficticios de tales fluidos, y Ts, la
temperatura de la superficie de la pared, que se asume uniforme. Para un area de

superficie A el transporte de calor en estado fijo puede ser escrito como
O=h,A(T,~T,)=hAT,~T,) (3.15).

Alternativamente podemos aplicar la ecuacion de conveccién directamente a los fluidos

caliente y frio:

Q=UA(T,,,-TI,) (3.16)

donde U es un coeficiente total de transferencia de calor. Podemos obtener una relacidn

entre U, hy v he escribiendo de nuevo la ecuacion (3.15)

0 0
T -Tt= s T\'_Tc:: ; 317
AT A N W (3.17)
sumando estas ecuaciones se obtiene
PN Qg DI bl (3.18)
In fe hhA h[A *

y comparando la ecuacion (3.18) con la ecuacién (3.16) se obtiene que

U= (3.19)
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donde yw'kyw representa la resistencia del tubo para el caso donde un gradiente térmico
existe a traveés de la pared. Ha de ser notado también que la ecuacion (3.19) es vilida
para una pared plana o para un tubo de pared delgada donde las areas superficiales

interior y exterior difieren solamente en una pequeiia cantidad.

3.3.3 Coeficiente de Transferencia de Calor para Flujo de Fluidos

en Tubos para Convecion Libre o Natural.

A causa de que la razon de transferencia de calor depende principalmente del
movimiento natural del fluido en conveccién libre, es de este modo considerablemente
determinada por el balance entre las fuerzas de flotacion y de viscosidad. Las fuerzas

inerciales son relativamente poco importantes bajo estas condiciones.

Considerando un balance de momentos sobre un elemento en forma de casquillo
en ¢l fluido, como se muestra en la Fig. 3.7, donde la transferencia de calor ocurre desde

la superficie hacia el fluido, la fuerza de presion neta es:
= —=2ar — AzAr (3.20)
la fuerza viscosa neta es :

o, u Ou
==-2m—(—r—)ArAz 3.21
ﬂrar( rar) (3.21)

[
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para movimiento laminar del fluido; y la fuerza del cuerpo (gravedad) es dada por

fuerza de
corte

/

R A AR

Al

/
e

=
77

i

fuerza de
gravedad

&

-

£

T
E

AR

NSNS

SR NS SINN S

=2mrp & Az

fuerza de
presion

(3.22)
Figura 3.7 Balance de
momenios sobre un

elemento de fluido en un
tubo

Aplicando la segunda ley de Newion (la razon del cambio de momento es

proporcional a las fuerzas aplicadas) se produce después de alguna simplificacién

&u 1du du
—_— =)+ = =f 1 —_—
“(ar- rar)(;ocp)g (p“’a)

(3.23)
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donde el lado derecho de la ecuacion (3.23), representado funcionalmente, representa las
fuerzas inerciales, y el gradiente de presion y la fuerza de gravedad estdn combinados
como el efecto de flotacion. Introduciendo el coeficiente de expansion térmica, B, y

asumiendo que p = p(t) solamente (valido para fluidos incompresibles) obtenemos
Fu 16u du
o sl a7 T-T.)=f U, 3.24).
p(G 22 )+ P A (T-T)=f(pu 22) (3:24)
Para flujo laminar asumimos un perfil de velocidad parabolico,

u=c, 1 [ 1-(r*/R?)Y], del cual

%:-c;ﬁr/Rz, y

(3.25)
n
? = -Cl u/Rz
remplazando estos términos en la ecuacién (3.24) obtenemos
1] AT
c:lz +—-—gﬁ =f(p,u) (3.26).

Introduciendo las propiedades del fluido apropiadas y el balance de energia

asociado, y ordenando el resultado en forma funcional adimensional obtenemos:

2 T 3
=i SREALR , Bully Dy (3.27)
y7] k L

b
K

Nu = f (Gr, Pr, D/L) (3.28)
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donde

2 3
Ge =P gﬁ;lTR

(3.39),
y7;

el niimero de Grashof, representa la relacion de la fuerza flotante a viscosa.

Deberia ser observado en las ecuaciones (3.27) y (3.28) que cuando la flotacién es
la fuerza impulsora principal del flujo, el nimero de Reynolds es poco importante
porque los parametros del médulo de Grashof determinan enteramente la velocidad del
fluido.

La mejor cormrelacion de datos experimentales para fransferencia de calor por

conveccion libre-laminar en tubos verticales esta dada por

NU=M(P‘)[1-8XP[—16(—'L_
32 L DY$T <N

)"l (3.30)
donde las propiedades del fluido son evaluadas en T, la temperatura media de la pared,
para gases p = 1/T¢ y para liquidos f§ se obtiene por medio de tablas con Ty, donde Tyes

la temperatura media del grueso del fluido ya sea gaseoso o liquido y AT en el médulo

de Grashof es tomado como (Tw - Tg).

Debido a que la ecuacion (3.30) es tan formidable, estd presentada graficamente
como Nu vs (Gr - Pr)(r/L) en la Fig. 3.8.



Nusselt Sumber

Figura 3.8 Grafica del niimero de Nusselt contra (Gr Pr) (1/L)
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CAPITULO 4

CONVECCION FORZADA

4.1 Coeficientes de Transferencia de Calor para Flujo de

Fluidos en Tubos para Conveccion Forzada

Considere el flujo fijo de un fluido en el tubo mostrado en la Fig. 4.1. Enfocando
la atencién sobre un elemento diferencial, la energia transportada por el fluido a la

entrada en x s
Q|,=puc,nR’T @.0).

Y el fluido que sale en x + Ax saca energia que es

ol..= [pu*cpT + -(—j-x-(p-u_cpT Ax JR? (4.2).
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El flujo de calor total hacia dentro del elemento a través de la pared del tubo esta

dado por:

AT

Q, = 27RAxh AT = 22RAxk — (4.3)
y
Un balance de energia lleva a la relacion
Rpuc
h= [——=ar (4.4)
2L AT

donde h representa el coeficiente medio, y la integracion indicada es sobre la longitud, L,

del tubo.

; Q| +AX ;
//};\ /
///‘ / « '\,;—- x+Ax

: AV~

N D
-
/] /]
/ /
; le }/ Figura 4.1 Balance de energia
5 § en un tubo con flyjo fijo.
/ /

Un analisis de las cantidades involucradas en la ecuacion (4.4) sugiere que con la
introduccién de las propiedades de viscosidad y conduccion térmica del fluido, un nuevo

arreglo en forma adimensional ¢s factible, asi:

2Rh . 2RpuU  c ¢, 2R dT
(=)= b e by (4.5).
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El andlisis dimensional predice, por lo tanto, que una correlacién de una forma
funcional

hD =~ D pu C, U D
(5 =1L« i r(= (7] (4.6)

puede ser usada para evaluar coeficientes de transferencia de calor por conveccién

forzada. Mas adecuadamente deberiamos escribir

Nu = £ Re, Pr, % ) (4.7)
donde:
Nu = % (4.8)

el nmiimero de Nusselt, es la relacién de transporte de calor convectivo a conductivo.

Puede tambien ser interpretado como una relacion de gradientes de temperatura.

Dpu
H

Re | = (4.9)

¢l nimero Reynolds, es la relacion de las fuerzas del fluido inercial a viscosa. Y,
Pr =3”—k” (4.10)

el namero de Prandtl, es la relacion de momento a la difusion térmica.
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Basado en e] andlisis dado arriba, un resumen de correlaciones para evaluar
coeficientes de transferencia de calor para fluidos que fluyen en tuberias circulares se

observa en la tabla 4.1

Tabla 4.1 Correlaciones para evaluar coeficientes de transferencia de calor para

fluidos que fluyen en tuberias circulares.

Nu= 1-86[Re-Pr-D/L]”3(—Lu- P

Flujo laminar

w

Re <2100 (Las propiedades de! fluido son evaluadas a la temperatura
Re Pr-D/L>10 promedio; W, se refiere a la viscosidad del fluido evaluada a la
temperatura media dg Ja pared)

Rango de
tran;gicién Nu =0.023 Re"® Pr'®
= 000 Las propiedades del fluido evaluadas a la temperatura promedio)
0.7 <Pr<120 ?
: r

Flujo turbulento
Re > 20 000

0.6 <Pr<100 (Las propiedades del fluido evaluadas a las mismas condiciones
L/D>10 como en ¢l flujo laminar)

Nu = 0.026 Re"® pr'?
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4.2 Conveccion Libre y Forzada Combinadas

A causa de que muchas situaciones surgen en la practica dond¢ ambas fuerzas
impuestas, de transporte de momento y de flotacién, pueden ser del mismo orden de
magnitud es pertinente revisar la regién de transferencia de calor por conveccién
mezclada. Ha sido reportado de estudios experimentales extensivos de transferencia de
calor en tubos verticales que la region mezclada de transporte convectivo esta definida

aproximadamente por:

G
—% <107 (conveccion libre) 4.11)

(Re

(conveccién forzada) 107 <

Una ecuacion que predice coeficientes de transferencia de calor en esta region

con exactitud aceptable de + 20% es:
Nu=1.75f [ Gz+0.0722 f, (Gr-Pr.-D/L)** 1" (4.12)
donde:

el nimero de Nusselt [Ec. (4.8)] estd basado en la diferencia de temperatura media entre

pared y fluido;

en ¢l nimero de Graetz,

we,
Gz = o (4.13)

todas las propiedades estan evaluadas a la temperatura media del fluido, Tg;
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en €] miimero de Grashof,

2 D3
Gr=p—g#2—ﬂ (T~T,.) 4.14)

todas las propiedades estan evaluadas a T;

en el numero de Prandt! [Ec. (4.10)] todas las propiedades estan evaluadas a Ty

f; = un factor de correccion de temperatura;

f; = un factor de correccion de fuerza flotante;

Los factores f) y f5 pueden ser mostrados en la Fig. 4.2 que es una grafica de fy, f;
vs Nu/ Gz.

0 0.5 1.0 LS
xNu/ Gz

290

Figura 4.2 Grafica de fi, f; contra Nu/ Gz
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4.3 Coeficientes de Transferencia de Calor para Condensacién

de Vapor en Superficies Verticales

Un andlisis de la transferencia de calor que ocurre cuando un vapor se condensa

sobre una superficie fria implica un estudio de los mecanismos acoplados de flujo de

fluidos, energia y transporte de masa .

Un andlisis matematico de este fenémeno empieza con la consideracién de una

pelicula delgada de condensado, formada en la parte superior que fluye hacia abajo de la

superficie en forma laminar.

pelicula del

V/// condensado

-- e == -

masa, Mujo, w

vapor saturado. Ty
perfil de temperatura. ¥(r)

‘\\- grosor de la pelicula. &)

Figura 4.3 Grafica para analizar el fendmeno de condensacion sobre una superficie fria.
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Para el flujo laminar el perfil de velocidad a través de la pelicula asume una

forma parabdlica.

1(t) r
Lo 419

La razén de masa del flujo en cualquier punto x sobre la superficie es obtenida

integrando esta expresion a través de la pelicula, asi obtenemos

. 5 26
W = Lpudr = ng (4.16)

dende W varia con el espesor de pelicula, 8, hacia abajo de la superficie.

Enfocando la atencién sobre un segmento de superficie Ax como se muestra en la
Fig. 4.3, la cantidad de vapor saturado que se condensa puede ser expresada en t€rminos

de flujo de calor y de calor latente de vaporizacién como

AW = — 4.17)

Ademas, esta cantidad de calor es conducida a través de la pelicula a la superficie

bajo una fuerza impulsora, AT=T, - Ts, ¥

. AT
AQ=k—6"AX (4.18).
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Eliminamos AQ de estas ecuaciones para obtener

(4.19)

Podemos eliminar d W /dx diferenciando la ecuacién (4.16) y sustituyendo el

resultado en la ecuacién (4.17) queda, después de integrar bajo la placa (8 = 0, x = 0):

4,ukATX

8=(
gp A

) (4.20)

La ecuacion (4.20) expresa el espesor de pelicula, 8, como una funcion de la raiz
cuarta de x, la distancia hacia abajo de la superficie para una pelicula liquida con flujo

laminar.

Escribiendo la ecuacién (4.18) en términos de un coeficiente de transferencia de

calor local y combinandola con la ecuacion (4.20) obtenemos

025

2 3
gp ~ Ak
lim — AQ dQ =h AT, y e, Sl e (4.21)

ax—0 Ax dX X 4 }.I.ATX

Cuando esta expresion es integrada sobre toda la superficie, la ecuacion
resultante define un coeficiente de transferencia de calor medio para la superficie

condensante, asi

1% 22 gp Ak’ .
s X = —— 4.22
LOj 3 [uATL 5
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0, en términos del nimero de Nusselt de pelicula media esta expresion final liegard a ser

Nu, =i = 0.943{ Ep (4.23)

A causa de la formacién de ondas de superficie y el hecho que para tubos largo
una pelicula excesiva se forma lo que causa una transicion a flujo turbulento dentro del
liquido, el andlisis de datos experimentales conduce a las siguientes modificaciones de la

ecuacion (4.23) dando:

2N\; X023 :
W, /nD
Nu,_=1.13{gp ”’} para ReL=£=[ LIt ]<450 (4.24)
HKAT I 1
y
2713
NuL=0.0134(g—%zi)”’(keL )’ para Re, 2450 (4.25)

Para estas dos ultimas ecuaciones las propiedades del fluido son evaluadas a la
temperatura de pelicula media (Ts + Ty)/2 y A es determinada a la temperatura de
saturacién del vapor, Ty. El nimero de Reynolds de la pelicula Re_ es calculado en la

parte inferior de la seccion calentada del tubo.
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CAPITULO 5

DESCRIPCION DEL EQUIPO

DE PRUEBA

5.1 Descripcion General

Este dispositivo Unico es uno de los sistemas profesionales desarrollados por
Scott para la educacion de la transferencia de calor. Con €l se aprende mediante
observacion y experimentacioén personal los fundamentos de la transferencia de calor por

conveccion natural (libre) y con ayuda mecéanica (forzada).

La unidad est4 compuesta de dos sub-ensambles principales, junto con vélvulas ¢

instrumentacion, montados verticalmente sobre un panel de resina fendlica, rellena de

mica.



p‘!: ¥ i -
WO FORTED INYILTTN WosL

Brimer

Segando
subeasamble

Figura 5.1a Diagrama del equipo para pruebas Scott de conveccion libre y forzada.
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5.1.1 Primer Sub-ensamble

Ajuste de altura de entrada de liquido y sub-ensamble estabilizador de flujo a la
izquierda del panel. La linea con vélvula de aguja mds a la izquierda es la linea de
entrada de liquidos. La linea de en medio es la linea de drenaje de sobreflujo. Su parte
superior ¢s manualmente ajustable en 8 pulgadas de carrera vertical. Operada
independientemente de la presién de la linea de entrada, su posicion establece alturas
reguladas por gravedad (sin bombeo) negativas, cero o positivas. Consecuentemente,
puede usarse para determinar precisamente los valores de las alturas de expansion
térmicas desarrolladas en el agua u otros refrigerantes de diferentes viscosidades. La
linea de alimentacion a la derecha, mide el liquido del lado del tubo del sub-ensamble
del intercambiador de calor a una razén de flujo fija como sea establecida por el ajuste
de altura. Para propésitos de observacion, el receptor de liquido en la parte superior del

sub-ensamble es de paredes de vidrio.

5.1.2 Segundo Sub-ensamble

Sub-ensamble del intercambiador de calor, de doble tubo, de un solo paso,
vertical 2 la derecha del panel. Para propésitos de observacion, la cubierta exterior del
sub-ensamble es de vidrio. El vapor de agua (u otros vapores) entra a la cdmara de vapor
por un deflector atenuante adecuado y luego es pasado a través de un ¢liminador de rocio
a la superficie del tubo de pared delgada orientado verticalmente. El condensado de una
area superficial medida del lado de la cubierta del tubo es recogido y transportado al
exterior de la camara para drenarse o para medirse en ¢l tanque de medicién de plastico

(entre los sub-ensambles). El embudo a la derecha del intercambiador recibe el flujo de
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liquido del tubo y lo pasa al drenaje o a un depdsito externo para su medicién. La
instrumentacién incluye unos medidores de caratula de temperatura y presion (para
usarse cuando se trabaje con vapores recalentados) a la entrada del vapor; unos
termopares en los extremos superior e inferior de la seccién medida del tubo, uno
localizado en la corriente del liquido, el otro localizado en la cdmara de vapor del lado
de la cubierta en la superficie del tubo; un mandmetro de extremo abierto y un

dispositivo limitante de presion en el cabezal superior del lado de la cubierta.

5.1.3 Fluido Usado en la Unidad

La unidad usa agva (u otros liquidos refrigerantes) a la presién ordinaria de la
tuberia de la cindad. El vapor de agua (u otros vapores) es obtenido de las lineas de
servicio del laboratorio ya instaladas o puede obtenerse conectindose a un

intercambiador de calor de fase (caldera) de la marca Scott modelo 9058 que amplia la
capacidad experimental de la unidad.
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Figura 5.1b Diagrama que ilustra los principales componentes del equipo de pruebas

Scott para conveccion libre y forzada,
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Figura 5.2 Diagrama de flujos.
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5.2 Descripcién Particular

El sistema de conveccion libre y forzada modelo 9054 ha sido disefiado por Scott
para el estudio y aprendizaje, por experimentacion en un ambiente del tipo de
laboratorio, de los fundamentos basicos del proceso del transporte de calor convectivo.
El equipo principal ademdas de mostrarse en el diagrama de flujo anterior se describe en

los puntos siguientes.

5.2.1 Tanque de Alimentacion de Altura Constante

Esta compuesto por un tubo de vidrio, de 6” de didmetro exterior por 5 >° de
altura, cefiido con unas placas de latén, una superior con ventilacion y una inferior. La
entrada de agua, el drenaje de sobreflujo del vertedero y la tuberia de alimentacion del
agua cstan unidos directamente a la placa inferior. El tubo del drenaje de sobreflujo del

vertedero es verticalmente ajustable sobre un rango de 3 ¥

por medio de un ensamble
de casquille sellado localizado cerca de la part¢ media de la linea. Cuando 1a altura del
vertedero es ajustada de modo que la aguja indica cero en la escala calibrada, esta
representa el minimo requisito de altura para iniciar el flujo por gravedad a través del

aparato.

5.2.2 Camara de Prueba

Una cémara de vapor tubular de vidrio de 5" de diametro exterior por 36” de
altura encierra un tubo condensador de cobre tipo L con didmetro nominal de 1/2” (5/8”

de diametro exterior por 1/25” de espesor). La porcion de prueba de este tubo de cobre,
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exactamente 24” de largo, esta envuelta por un cilindro metilico expandido de laton que
ha sido instalado para eliminar la conveccion térmica no deseada, radialmente inducida

entre el tubo y la cubierta de vidrio.

5.2.3 Recipiente de Condensados

Un recipiente cilindrico de lucita (metil-metacrilato) de 6 de didmetro exterior
por 9” de altura que descansa sobre un soporte de mad¢ra que se encuentra debajo y a la
izquierda de la camara de prueba. El condensado que se¢ forma en el tubo condensador y
que fluye hacia abajo se recoge ¢n la parte inferior de la seccion de prueba desde la cual

desborda a una razon fija hacia el recipiente de condensados.

5.2.4 La Alimentacion de Vapor

El vapor es alimentado a la camara a una razon constante operando la valvula de
entrada del vapor como se muestra en el diagrama de flujo. La fuente del vapor puede
ser derivada de una linea de vapor de baja presion o de un dispositivo generador tal
como el intercambiador de calor de fase antes mencionado. El vapor medido que entra
desde la parte inferior es descargado en la camara verticalmente hacia abajo a través de
un recodo en forma de U invertida en la tuberia de entrada y dentro de un relleno de
rebabas de acero inoxidable. Este material empaquetado distribuye uniformemente ¢l
vapor que se eleva a través de la seccion de prueba y sirve como un dehumificador
eliminando el condensado del vapor que entra. Un termémetro de caratula bimetalico y
un medidor de presion (mas adelante de la valvula reguladora) estan localizados en la

linea de entrada del vapor. Una valvula de ventilacién y un sello liquido estan ubicados
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en la parte superior de la camara del vapor. Esto permite un rango de presion de
operacion en la camara desde la presion atmosférica (valvula abierta) hasta cerca de 10”

de agua.

5.2.5 Termopares en la Seccion de Prueba

Los termopares en la seccion de prueba son del tipo cromel-alumel aislados con
lana de vidrio. Dos termopares estan localizados en la entrada y en la descarga del agua
respectivamente y dos estdn soldados con plata a la superficie exterior superior e inferior
del tubo de cobre como se muestra en el diagrama de flujo. Estos cuatro conductores
terminan en un interruptor selector apropiado montado en el panel frontal del aparato.
Asi, todas las temperaturas pueden ser faciimente monitoreadas desde un solo
dispositivo de lectura de milivoltio (tal como un potenciémetro o un graficador)

conectado a las terminales de salida de la caja del interruptor (selector de termopares).

¢

5.2.6 Tuberias, Vilvulas y Drenajes

Las tuberias, las vélvulas y los drenajes son detallados en el esquema del
diagrama de flujo. Las lineas de entrada del agua y del vapor contienen vélvulas de
medicion para un control preciso de estos fluidos, Todas las lineas tienen conexiones al
drenaje en sitios apropiados dispuestos para una operacidon conveniente. Ademas, la
alimentacion del agua y las lineas de descarga tienen un drenaje comin para facilitar ¢l
reciclado en experimentos que utilizan fluidos diferentes al agua. Un arreglo similar

también a sido provisto para el drenaje de condensados desde la parte inferior de la

camara.
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3.3. Instrucciones de Operacion General

5.3.1 Medidas de Seguridad

La seguridad es manejada en todos los sistemas de aprendizaje Scott, sin
embargo, hay siempre precauciones normales o de “sentido comin” que deben tomarse
cuando se esta operando cualquier equipo de laboratorio. Algunas de estas reglas de

seguridad son:

Nunca trabaje solo en el laboratorio.

Conecte la entrada del vapor y agua del proceso al servicio de baja presion. El
sistema Scott ha sido hidroestaticamente probade a 60 psig. y 300°F por esto las

presiones de trabajo aceptables no deben exceder de 35 psig. ni en el vapor ni en ¢l agua.

Antes de la operacion familiaricese con el equipo, trace todas las lineas del
proceso; pruebe todas las vélvulas; fije las véalvulas del drenaje totalmente abiertas y las

valvulas de entrada del proceso cerradas.

Cuando el primer vapor se admita al sistema abra la vilvula de medicion

cuidadosamente y verifique todas las conexiones por posibles fugas.

Asegurese que la camara de vapor esté ventilada (valvula de ventilacion abierta)
y verifique que el sello liquido sea seguro y no esté tapado antes de cerrar la ventilacion

después que ¢l vapor esté circulando.

Esté consciente de que las lineas de vapor no estan revestidas de aislante y ellas
se calientan rapidamente. Cuando ajuste el flujo de vapor es siempre buena practica

colocar un pafio sobre la valvula antes de tocarla.
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Si una valvula se atora y no puede operarse manualmente, no intente girarla con
una llave. Cierre la linea del vapor, permita que el sistema se drene y se enfrie, luege

afloje el gorro del empaque ligeramente y trate de nuevo.

Si esta usando fluidos en el proceso diferentes del agua asegurese que el area del
laboratorio esté bien ventilada y todas las salidas eléctricas protegidas y el equipo

adecuadamente aterrizado.

Finalmente mantenga el espacio de trabajo de laboratorio limpio y sin desorden.

Esté consciente de los riesgos por charcos y escombros sobre el piso que podrian causar

resbalones o caidas.

5.3.2 Conexiones del Proceso

Conecte la linea de entrada del vapor al aparato mediante una “T” como se
muestra en la figura 5.3. Es preferible, donde sea posible, usar una trampa de
condensados estandar, figura 5.4. Un arreglo adecuado, aunque menos conveniente se
muestra en la figura 5.5. Aqui el condensado se recoge en la linea de drenaje bajo la “T”

y puede ser periodicamente eliminada del sistema a través de una valvula de descarga.

-

Valvula controladora
de vapor

Fuente de
vapor

Te > Figura 5.3 Diagrama donde se muestra la

Te conectora con la linea de vapor.
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Figura 54 Diagrama que muestra la
trampa de condensados en la linea de
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Valvula de descarga
de condensado

Figura 5.5 Diagrama que muestra la
valvula de descarga de condensado en
la linea de vapor.

Si la linea de la fuente de vapor es directamente conectada al sistema a través del

acoplamiento provisto, ¢l condensado que se¢ forma en la linea causara ondas de¢ presion

y alguna perturbacidn dentro de la camara de prueba, una situacion indeseable.

La conexion del agua debe de hacerse directamente a la linea de entrada

acopldndose con una manguera flexible para agua o, alternativamente, con tubo estandar

de acero o galvanizado de 150 lbs. y fijado para instalacion permanente.

Conecte las lineas de descarga del sobreflujo de agua y del condensado de vapor

a drenajes de piso adecuados en el laboratorio. Conexiones de manguera flexible son

adecuadas para este servicio.
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Figura 5.6 Diagrama de flujo del equipo Scott para conveccion libre y forzada.
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5.3.3 Flujode Agua

Cierre las vélvulas de medicion del agua W-1 y la valvula de desviacién de
descarga W-4. Abra plenamente la valvula de sobreflujo del vertedero W-2 y la valvula
de descarga del agua W-3. Cierre las vélvulas S-1 y S-2. Todas estas vélvulas son
mostradas en la figura 5.6. Ajuste la altura de la taza de sobreflujo del vertedero en ¢l
tanque de alimentacién de altura constante moviendo el indicador al ajuste apropiado
sobre la escala calibrada. Abra W-1 y permita que el tanque se llene rapidamente. Regule
la valvula medidora cuando ¢l nivel del agua ascendente se acerque al punto de
sobreflujo permitiendo justo la suficiente entrada de agua para mantener una altura

constante,

5.3.4 Flujo de Vapor

Llene ¢] sello de la camara de vapor con agua a través del tubo del manémetro
alimentando el agua hasta que pueda observarse visualmente el derrame dentro de la
camara. La valvula de medicién del vapor V-1 se encuentra cerrada. Abra la valvula de
ventilacion S-4. Fije la valvula de tres vias S-3 en la posicion abierta A-C (B
desconectada) para drenar el condensado de la cdmara de vapor cuando éste se forme

durante ¢l periodo de calentamiento. Cierre la valvula de drenaje V-2.

Inicie el flujo de vapor desde la fuente y cuando ¢l manometro en la linea de
entrada empieza a indicar una presion en la linea de alimentacién abra V-1 lentamente
para admitir vapor a la cAmara. Ajuste V-1 y la valvula de la fuente de modo que la
lectura en el manémetro no exceda de 20 a 30 psig. Con S-4 y S-3 abiertas, la camara

debe permanecer a la presion atmosférica.
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Durante este periodo de calentamiento, el condensado que se forma sobre la
pared de vidrio de la cdmara de vapor pondrd la cdmara de prueba casi invisible,
Después de 10 a 15 minutos de calentamiento, sin embargo, cuando el sistema estd
operando cerca de las condiciones de estado fijo, las paredes de vidrio empezaran a
aclarar y la camara de prueba llegara a ser visible otra vez. Durante este periodo si €l
vapor aparece en la linea de descarga S-3 ajuste esta valvula a la posicion abierta B-C (A
desconectada). Abra la véalvula V-2 momentaneamente y drene cualquier condensado

que se haya acumulado ahi.

5.3.5 Ajuste de la Presién de la Camara de Vapor

Cierre la valvula de ventilacién S-4. La posicion A en S-3 debe de estar
desconectada. Incremente la entrada del vapor al sistema abriendo V-1 lentamente.
Observe que el nivel de liquido se eleva en el tubo del manometro extendiéndose desde
el recipiente del sello, Ajuste V-1 hasta que el nivel de liquido deseado se obtenga. Si el
nivel de liquido oscila por mas de + 1/2”, debe drenarse el condensado acumulado por
V-2 y la valvula de descarga de condensados (ver Fig. 5.3). Monitoree las temperaturas
del lado del vapor hasta que no cambien con el tiempo. El sistema debe ahora estar

operando en condiciones de estado fijo.

5.3.6 Recoleccion de Condensados

Después de conseguir la operacion de estado fijo, cuidadosamente abra la valvula
§-2 y permita que la linea receptora de condensados se llene hasta que el agua empiece a
fluir en el tanque de pléstico. Cierre S-2. Cuando €] condensado que se forma sobre el
tubo condensador se recoge en la parte inferior de la seccidén de prueba, fluird dentro de
la linea llena receptora forzando al agua a derramarse en el receptor. En el estado fijo

habra un flujo cercanamente constante de condensado dentro del contenedor.
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5.3.7 Procedimiento de Apagado

Primero abra cuidadosamente la ventilacién S-4 que se encuentra sobre la camara
de vapor. Luego cierre la valvula de la fuente de vapor y permita que la presién en la
linea de alimentacion se reduzca a cero en el mandmetro. Abra las vélvulas de la linea de
drenaje S-3 (A-B-C abiertas) y V-2. Cierre las véalvulas de entrada del agua desde la
fuente y la valvula de medicion W-1. Abra las valvulas S-1 y S-2 para drenar el agua del
sistema. A continuacién abra W-4 para drenar la linea de derivacién y W-3 esta
normalmente abierta durante la operacién. Abra V-1 y la valvula de descarga de

condensado (ver Fig. 5.5). Finalmente, el sistema deberad estar ahora completamente

abierto y plenamente drenado.
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CAPITULO 6

OBTENCION DE DATOS PARA
CONVECCION LIBRE

6.1 Procedimiento para la Obtencién de Datos para Conveccion

Libre

Ajustar el sistema para operacion de estado fijo, con un ajuste de vertedero de 3
¢m. Y una presion de cadmara de 5 cm. H>O y una vez conseguida la operacion de estado

fijo se deben registrar los siguientes datos:

¢ Tipo de flujo.
o Ajuste del vertedero.

e Presion de camara.
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s Presion del vapor.
e Temperatura del vapor
¢ Temperatura del agua de entrada (T)).
¢ Temperatura del agua de salida (T3).
o Temperatura de la superficie exterior inferior del tubo de prueba (T2).
o Temperatura de la superficie exterior superior del tubo de prueba (Ta4).

e Razon del flujo en peso del condensado de vapor

Razon del flujo en peso del agua de enfriamiento
Los datos complementarios son:

. Presién barométrica (Pym).

. Temperatura ambiental (T ).

Se repite la prueba para ajuste del vertedero de 1 cm., Registrando los mismos
datos como antes. Asi también se registraran, bajo condiciones de estado fijo, lecturas
para ajustes de vertedero de 0 ¢m, que corresponden a la condicién de conveccion “libre™

o0 “natural” (punto de iniciacion del flujo para el sistema frio).

Por ultimo se ajusta el vertedero de tal manera que se interrumpa el flujo de agua
para la circulacion natural de la prueba anterior (altura negativa del vertedero). Cuando
el agua en la seccion de prueba es nuevamente caleniada, gradientes de densidad
mayores se generaran lo cual iniciard otra vez el flujo y una vez que se consiga la
operacion de estado fijo se deben registrar los mismos datos como en las pruebas

anteriores
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Se establece una tabulacion apropiada para el uso més ¢ficiente de los datos

que posteriormente se utilizarén en los calculos. Ver tabla 6.1.

Tabla 6.1 Datos obtenidos en el sistema de pruebas de conveccion libre

Rango Conveccitn Libre
Unidades Concepto Vert 3 Vert 1 |Vert 0 |Vert -8
Re 7,188.88| Re 2,1924| Re 15549 Re 7543
cm de agua | Presion camara de vapor § 5 5 5
Kg/cm® Presi6n del vapor 1 0.98 1 1
RC Temperatura del vapor 95.6 98.9 97.8 97.2
o T, 32.0 359 39.1 56.1
°C T 92.6 95.5 97.2 96.8
RE T; 36.7 52.1 62.6 85.5
¢ T, 68.7 89.9 93.9 96.8
Kg/seg W g 38.22x 107 |10.1067 x 10*| 6.7453 x 10 | 2.83x10?
Kg/seg W condensdo 03365 x 107 | 0.3246x10° | 0.2953x 10” | 0.1668 x 107
mm de Hg Presion baroméirica 719.5 719.5 719.5 719.5
°C Temperatura ambiental 31.5 315 315 32
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CAPITULO 7

OBTENCION DE DATOS PARA
CONVECCION FORZADA

7.1 Procedimiento para la Obtencion de Datos para Conveccion

Forzada

El tanque de alimentacion de agua debe llenarse completamente, la valvula W-2
del sobre flujo del vertedero debera cerrarse y la razén det flujo de agua sera controlada
por la valvula controladora del agua, W-1, la presion de la camara del vapor serd 5 cm.
H,O, las mediciones deberan realizarse para estado fijo a diferentes ajuste de W-1 que
correspondan a numeros de Reynolds en los rangos: de 100 — 1000; de 2000 — 6000; de
6000 — 10000; y mayores de 10000

Los datos a registrarse son los mismos que para las pruebas anteriores.



¢ Tipo de flujo.

e Ajuste del vertedero.

s Presion de camara.

e Presion del vapor.

e Temperatura del vapor

e Temperatura del agua de entrada (T)).
e Temperatura del agua de salida (T3).

o Temperatura de la superficie exterior inferior del tubo de prueba (T>).

e Temperatura de la superficie exterior superior del tubo de prucba (T4).

¢ Razén del flujo en pesd del condensado de vapor

Razén del flujo en peso del agua de enfriamiento

Los datos complementarios son:

. Presion barométrica (Pam)-

o  Temperatura ambiental (Tam).

69
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Tabla 7.1 Datos obtenidos en el sistema de pruebas de conveccion forzada

Rango Cenveccion Forzada

Unidades Concepto 100-1000 | 20006000 | 6000-10000 | > 10000
Re 8824 | Re 59269 | Re 922235|Re 170629
Cm de agua | Presion cdmara de vapor 5 5 5 5
Kg/em® Presion del vapor 1 1 0.97 0.97
°€ Temperatura del vapor 94.4 94.4 94.4 94 .4
(@ T 31.5 31.5 30.6 30.6
°C T, 65.2 67 70.9 73.1
°C Ts 444 33.1 31.5 311
°C Ty 58 482 50.4 49.2
Kg/seg W o 5.355x 107 | 39.05x 107 | 59.86x 107 | 11038 x 107
Kg/seg W oondensado 0.126x 10” | 0.1103x 107 | 0.1073x 10° | 0.1183 x 107
mm de Hg Presion barométrica 718 718 718 718
°C Temperatura ambiental 32.0 325 33.5 33
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CAPITULO 8

CALCULO DE COEFICIENTES DE
TRANSFERENCIA DE CALOR

f

8.1 Bases

Con los datos obtenidos de las pruebas realizadas en el laboratorio, tanto para
conveccién libre como para conveccién forzada, concentrados en las tablas 6.1y 7.1,
se realizaran los calculos para obtener los coeficientes de transferencia de calor medios
experimentales (heexp) para cada una de las pruebas, también se calcularan los valores del
nimero de Nusselt experimental (Nyexp), que es el pardmetro adimensional relacionado

con los coeficientes de transferencia de calor.

Todos los calculos se hardn en el sistema internacional de unidades.
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A continuacion se detallan las ecuaciones que se utlizaran.

8.1.1 Calculo del Calor Recibido por el Agua.

La determinacién del calor recibido por ¢l agua (fluido de enfriamiento) se

obtiene mediante la ecuacion:

Qc=m,Cp(T, - T)) (8.1)

donde:

Qc = es el calor recibido por el agua (en W)

m_ = es la razon en masa del agua (en Kg/s)

Cp = es ¢l calor especifico medio (en J/Kg.k)

que se obtiene de la tabla A-3 del apéndice con la temperatura promedio del fluido frio
(Teeen °K)

donde:

Te=(Ti+T3)2 (8.2)

T = es la temperatura del agua de entrada al tubo de prueba (en °K)

y T; = es la temperatura del agua a la salida del tubo de prueba (en °K)
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8.1.2 Calculo del Calor Cedido por el Vapor
La determinacion del calor cedido por el vapor al sistema de prueba se obtiene

mediante Ja ecuacion:
Qy = Mg [A+C, (Tv-Ts)] (8.3)

donde:

Qh =es ¢l calor cedido por el vapor (en w)
m__, = es la razén en masa del condensado (en kg/s)

A= es el calor latente de condensacién del vapor (en J/kg) que se obtiene de la

tabla A-6 del apéndice con la temperatura de saturacién del vapor (Tv en °K)

C,= es el calor especifico medio del condensado (en J/Kg-°K) y se obtiene de la
tabla A-3 del apéndice con la temperatura promedio de la pelicula del fluido caliente

(Tph en OK) dOHdCZ

Tv+Ts
2

Tp, (8.4)

donde:

Tv = es la temperatura de saturaciéon del vapor (en °K)

y Ts = es la temperatura promedio de la superficie (en °K) que se obtiene por:
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T, +T,

Ts= (8.5)

donde:
T>= es la temperatura de superficie en la parte inferior del tubo (en °K)

y T4= es la temperatura de superficie en la parte superior del tubo (en °K)

8.1.3 Calculo del Numero de Reynolds
El numero de Reynolds se calcula por medio de la ecuacién:

R, =PB (8.6)
18

donde:
R.= es el nimero de Reynolds (adimensional)
p= es la densidad del fluido (en Kg/m?)
V= ¢s al velocidad del fluido (en m/s)
Di= es el diametro interior del tubo (en m)

p= viscosidad dinamica del fluido (en Kg/m-s)



f s

Nota: py u se obtienen de la tabla A-3 del apéndice para la temperatura promedio

de ia pelicula del fluido frio (Tp, en °K) donde:

g, it My 8.7)
2
aplicando la ecuacién de continuidad
m_, =A,vp (8.8)
Yy
A =1‘f1’—-2 (8.9)

donde: Aj=es el 4rea de seccion transversal interior del tubo (en mz)
Combinando las ecuaciones (8.6) , (8.8) y (8.9) obtenemos para Reynolds:
4me

R

e

= 8.10
B (8.10)

8.1.4 Calculo del Coeficiente de Transferencia de Calor

Para determinar el coeficiente de transferencia de calor por conveccién se aplica

la ecuacion de la ley de enfriamiento de Newton:
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Q. =h.A(T, -T,) 8.11)

donde:

QC= es el calor transferido de la superficie del tubo al fluido (en w) y que por
balance de energias se¢ calcula a partir de los datos medidos para el agua segin la

ecuacion (8.1)

he=es el coeficiente de transferencia de calor por conveccion entre la superficie

y el agua (en w/m*°K)

A= es el area de transferencia de calor que se determina por:

A=nD,L (8.12)

donde:

D= es el diametro interior del tubo

L= es la longitud del tubo de prueba

Ts= es la temperatura promedio de la superficie (en °K) y se determina por la

ecuacion (8.5)

Nota: Cabe sefialar que estos datos se midieron por la parte externa del tubo de prueba pero se
considerara igual para la parte interna del tubo ya que éste es de pared delgada y de material

cobre que es buen conductor de calor.

Te= es la temperatura promedio del agua (en °K)



T

Despejando he de la ecuacion (8.11) queda:

Q.

b, =t (8.13)
A(T, -T,)

Este valor por ser calculado con los datos experimentales sera identificado

como heexp

8.1.5 Calculo de los Numeros de Nusselt Experimentales.

El célculo de los nimeros de Nusselt experimentales se determina mediante:
Nu,,, =———— (8.14)

donde:
Nuex,= es el numero de Nusselt experimental (adimensional)
D= diametro interior del tubo (en m)

K= conductividad térmica del fluido (en w/m-°K) se determina de la tabla
A-3 del apéndice para la temperatura promedio de la pelicula del fluido frio Tp. segin la

ecuacion (8.7).
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8.2 Calculos Numéricos

En este punto se anotara la secuencia del manejo de ecuaciones y las operaciones
a realizar para calcular el coeficiente de transferencia de calor experimental (hcexp)y €l

numero de Nusselt experimental (Nueyg).

Se tomara como ejemplo~la serie de lecturas registrada para la primer prueba con

una altura de vertedero de 3 cm. (ver tabla 6.1)

Como el procedimiento de calculo para el resto de las pruebas es similar, no se

registra aqui, solo se concentran los resultados obtenidos en la tabla 8.1 al finalizar este

punto.

Ejemplo:'

Datos del equipo:

Didmetro interior de tubo= D= 1.3843X10%m
Digmetro exterior de tubo = D= 1.5875X10” m
Longitud de tubo = L= 0.6096 m

Area de seccién transversal interior = A= 1.505X10™ m’
Area de transferencia de calor = A= 2.651X107 m*
Lecturas para altura de vertedero 3cm (Ver tabla 6.1)

Temperatura del agua de entrada = T|= 32°C =305°K
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Temperatura del agua a la salida = T;=36.7°C = 309.7°K
Temperatura superficie exterior inferior del tubo= Ty= 92.6°C
=365.6°K

Temperatura  superficie  exterior  superior  del tubo
=T,=68.7°C=341.7°K

Temperatura del vapor = Tv=95.6°C = 368.6°K

Raz6n flujo masa de agua = m _=38.22X10” Kg/s

Razon flujo masa de condensado = m _, = 0.3365X10” Kg/s

Datos complementarios:
Presion de camara de vapor=5 em de H,O man.
Presion de vap6r=l Kg/cm?® man,
Presion barometrica=719.5 mm de Hg.

Temperatura ambiente=31.5 °C
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Capa limite del fluido frio
T4 ! Condensado
| 13 / ¥
AT Y ‘ I‘ 4

4 <
S Vapor
/
N
L]
N
< Malla para eliminar
E conveccion indeseable
$
< Tte
]
\
< Ts
1 0
s pe
/
N
1A
N
< agua
1
5 Pared del tubo
N
h 4 A
T2
¢
¢
De

Figura 8.1 Corte esquematico del sistema de prueba para identificaciéon de términos.

Procedimiento de calculos

a) Determinacion del calor recibido por el agua por ecuacién 8.1

Qe =m,Cp(T; = T))
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de ecuacion (8-2)

T4, 305+309.7 _

. 307.35 °k
2 2

consultando tabla A-3 del apéndice para el agua con Tg= 307.35°K encontramos
Cp=4175.06 joule/Kg-°K

Asi:  Q.=38.22X10° x 4175.06(309.7-305)

haciendo operaciones

Q.= 749.98 Watts
b) Determinacién del calor cedido por el vapor por ecuacion (8.3)
Qy = Mg h+ €, (T, - T,)
con T,=368.6 °K en tabla A-6 del apéndice consultamos A=2.2658X10° joule/Kg

de ecuacién (8.5)

T, +T o
- 2 4 =365.64;3417= 353.65 K

2

de ecuacién (8.4)

_ Ty +Ts _ 368 .6 + 353 .65 _ 361.125 °K

T
ph 2 2
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y consultando tabla A-3 del apéndice con

Tpn=361.125°K  encontramos  C,= 4201 J/Kg-°K

B ]
€, 4’201A<g S

Sustituyendo datos en ecuacion (8.3)
Q, =03365 X 10 * [2.2658 x 10 ® +4201 (368.6-353.65 )]
O ,=783.57W
¢) Calculo del nimero de Reynolds por la ecuacion (8.10)
4m

<

Re =

nD;u

de ecuacion (8.7) obtenemos la temperatura promedio de la pelicula del fluido
frio

Ts+Tf, 353.65+307.35
Tpc = 2 = > —

3305 K

Y en la tabla A-3 del apéndice para el agua con T,= 330.5 °K obtenemos

u=4.89X10" Kg/m-s
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y sustituyendo datos en ecuacion 8-10

Re = 4 x 3822x10°
n x 1.3843X10” x 4.89X10™

Re =7,188.88
d) Calculo del coeficiente de transferencia de calor.

Comparando los valores del calor recibido por el agua y el calor cedido por el
vapor observamos que hay una diferencia la cual se atribuye a pérdida por
radiacién desde el tubo por lo que el calculo del coeficiente de transferencia de

calor del lado del agua solo tomara en cuenta el calor recibido por el agua asi por

ecuacion (8.13)

Q. _ 749.98
AT, -T, ) 2.65X107(353.65-307.35)

heexp™ 611 W/m?-°K

e) Calculo del niumero de Nusselt experimental con ecuacion (8.14)

con Tpe=330.5 °K en tabla A-3 del apéndice para el agua encontramos

K= 0.6525 W/m-°K



Y sustituyendo datos en ecuacion (8.14)

Tabla 8.1 Concentrado de resultados de todas las pruebas

Nu

_ 611 x 1.3843X10°

op

0.6525

=12.96

84

Rango Conveccién Libre
Concepto .
Vert. 3 cm Vert1em Vert. 0 cm Vert. -1.8 cm

Qdw) 749.98 683.4 661.88 3483

QW) 783.57 742.16 671.2 378.1
Re 7183.88 21924 1554.9 754.5

hCexp (wim =) 611 529.32 558.53 5053
Nueyp 12.96 11.07 11.61 1038

Rango Convecciéon Forzada
Concepto
Re 100-1000 | Re2000-6000 | Re 6000-10000 | Re> 10 000

QW) 288.33 260.9 224.99 230.5
Qu(w) 303.5 267.5 258.85 285.14
Re 882.4 5926.7 9222.35 17062.9
hCexp (Wim? - °K) 459.865 390.37 286.71 286.94

Nuep 9.88 8.47 6.21 621
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CAPITULO 9

DERIVACION DE ECUACION
MATEMATICA

9.1 Bases

En el desarrollo del presente capitulo se derivarén ecuaciones matematicas, una
para los datos experimentales registrados en conveccién libre y otra para los datos en
conveccion forzada. Para esto, se establecerd en una grafica comparativa, la relacion de
los datos experimentales con los obtenidos por la ecuacién de Brown & Gauvin, que se
usa ampliamente para condiciones de flujo convectivo mezclado (o combinado) de aire
en tubos verticales. Para obtener esta grafica se evalua la relacion del nimero de Nusselt
por la ecuacién de Brown y Gauvin (Nyggg) dividido por el numero de Graetz a la 173
(Nupec/Gz'?) dicha relacién serd la ordenada de la grafica, y también se evaluara la
relacién del nimero de Nusselt experimental (Nuexp ) con el nimero de Graetz (Gz) a la

1/3 (Nuexy/Gz'") dicha relacién sera la abscisa de la grafica.
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Los célculos de las relaciones se haran para cada una de las pruebas
constituyendo cada pareja de valores un punto de la grafica y de la posicién de todos los

puntos s¢ define una linea cuya ecuacién constituye la ecuacion matematica buscada.

9.2 Derivacion de Ecuacion para Datos Registrados en

Conveccion Libre.

A continuacion se muestran las ecuaciones y el procedimiento del célculo para
uno de los puntos de la grifica y en seguida en una tabla se encuentran los resultados

para €l resto de los puntos los cuales al graficarse nos dardn la ecuacion buscada.

9.2.1 Calculo del Numero de Nusselt por la Ecuacién de Brown y

Gauvin.

El nimero de Nusselt de Brown y Gauvin se obtiene por la relacion:

0.14
Nu e =1.75[“_f] l62+ 0.012(GzGr )] ©.1)
ps

donde:

pe= viscosidad dinamica (en Kg/m-s) defimido para la temperatura promedio del
fluido Tf;
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ks =viscosidad dindmica (en Kg/m-s) definida para la temperatura promedio de la

superficie Ts

Gz= nimero de Graetz (adimensional) evaluado a la temperatura promedio de la

pelicula Tp,
Gz = [Re Pr%) (9.2)

donde:

Re= nimero de Reynolds (adimensional)
Pr= namero de Prandtl (adimensional)
D= diametro interior de tubo (m)
L=Longitud de tubo (m)

Gr=numero de Grashof (adimensional) dende todas las propiedades se
evaluian ala temperatura promedio de la pelicula Tp,, excepto B, que se evalua a
la temperatura promedio del fluido Tf,

2013 (Te _
Gy 878D (;FS Tf)
u

(9.3)

donde:

g= gravedad=9.81 m/s>

p= densidad (en Kg/m®)
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= coeficiente de dilatacion volumétrica (adimensional)

D= diametro interior de! tubo (en m) = 1.3843 X 10”m

g
i

Temperatura promedio de superficie °K
Tr= Temperatura promedio del fluido °K
u= Viscosidad dinamica (en Kg/m-s)

sustituyendo los valores de gy D

LB(Ts - Tf
Gr = 2.602X10"* P B( ) (9.4)

2
T}

9.2.1.1 Operaciones

Sustitucion de valores y operaciones para el punto con altura de vertedero de
3 em.

Calculo de la temperatura promedio del fluido.

T, +T, 305+309.7
Tf |, = =

c

=307.35° K
2 2

Con Tg = 307.35 °K en la tabla A-3 del apéndice.



n, = 741X10~ <&
m-s

Calculo de la temperatura promedio de superficie

T, +T, 365.6+341.
2 2

Ts

Con Ts = 353.65 °K en la tabla A-3 del apéndice

b =3AIXI0
m-s

Calculo de la temperatura promedio de la pelicula

Ts+Tf . 353.65+307 .35
Tp ¢ = = =
2 2

Con Tp, =330.5 °K en la tabla A-3 del apéndice

p=984.75 Kg/m’

p=4.8910" Kg/m-s

Pr=3.175

y con Tg=307.35 °K en tabla A-5 del apéndice

B=339.2 X10*

! =353.65°k

330.5°

K

89
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Calculo del namero de Reynolds

Sustituyendo valores en la ecuacion:

pVD? 4m
Re= =
u 7Dy

4 x 3822X107°
n x 1.3843X1072 x 4.89X107*

Re =

Re=7188.88

Calculo del namero de Graetz.

Sustituyendo valores en ecuacién (9.2)

Gz= RePr2
L

1.3843 x 1072
0.6096

Gz=7188.88 x 3.175

Gz = 518.31
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Calculo del mamero de Grashof

Sustituyendo valores en ecuacion 9.4

s p’B(Ts-TE,)
2

1l

Gr =2.602X10"

L5 (984.75) (339 .2X10~° 353 .65 — 307.35)

Gr = 2.602 X10
= (4.89x10* )

Gr=1,657,213.2

Calculo del numero de Nusselt por ecuacion de Brown y Gauvin

Sustituyendo valores en ecuacion 9.1

0.14
Nu e =1.75(%J {Gz+0.012[Gz(Gr)”3]m}”3

S

7.41X107

0.14 )
m} {518.31+0.012[518.31(1657213.2)”3]””}

Nug,q =1.75(

Ny, = 59.83
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9.2.2 Calculo de la Relacion del Numero de Nusselt por Ecuacion

Brown y Gauvin Entre el Numero de Graetz a la 1/3

Nug,,  59.83

= = 7.45
Gz'® (518 .31)"

9.2.3 Calculo de la Relacion del Numero de Nusselt Experimental

Entre el Nimero de Graetza la 1/3
De tabla 8.1 para altura de vertedero de 3 cm, Nuexp= 12.96

!

Nu exp 1296
G21/3 (518 ll3])l/3

= 1.61

El mismo proceso de calculo s¢ sigue para el resto de pruebas y ¢l concentrado

de resultados se da en la tabla 9.1
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Tabla 9.1 Concentrado de Resultados de Parametros Comparativos para Pruebas de
Conveccion Libre

Concepto Vert=3cm. | Vert=1cm. | Vert=0cm. | Vert=-1.8 cm.
Tr (°k) 307.35 317 323.85 343.8
B (adimensional) 339.2x10°¢ 414.26x10° 462.61x10° 588.2x10°
1 (Ke/m-s) 7.41x10™ 6.173x10™ 5.486x10° 4.11x10™
Ts (°k) 353.65 365.7 368.55 369.8
L (Kg/m-s) 3.61x10™ 3.096x107 3x10™ 2.95x10™
Tpe °k) 330.5 34135 346.2 356.8
P (Kg/m’) 984.75 979.1 975.7 969
H (Kg/m-s) 4.89x10° 4.24x10™ 3.99x10% 3.45x107
Pr (adimensional) 3,175 2.66 2514 2.128
Re (adimensional) 7188.8%8 21924 15549 754.5
Gz (adimensional) 518.31 132.43 88.77 36.46
QGr (adimensional) 1657213.2 27991853 32174859 31391714
Nuggc (adimensional) 59.83 35.17 29.7 1924
Ml_?‘:‘;’ (adimensional} 745 6.9 6.66 5.8
Gz
Nu,, (adimensional) 12.96 11.07 11.61 10.38
%‘2_ (adimensional) 1.61 2.17 26 3.13
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9.2.4 Comparacion de Datos Experimentales con la Ecuacion de

Brown y Gauvin.

En los datos tabulados de la tabla 9.1 se tiene la informacién para trazar la

siguiente grafica comparativa:

10 == e

3. 1 V ; 3 : ; : 1" 1: E' 4 )
3 e e e e T e e ——
9.5 E e e : S— e
9 € e s == S e e
¥ = e
8.5 ==
Nugeg i = = ;
IR == = ==
6.5 =S5
6 == = T e =t
== == e = e s
i = %ﬁ— e e
0 1 2 3 4 5
Nuep

Figura 9.1 Grafica de Comparacion de Datos Experimentales con la Ecuacion de Brown y

Gauvin (Conveccién Libre).
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9.2.5 Derivacion de Ecuacion Matematica para Conveccion Libre.

La posicion de los puntos en la gréifica 9.1 sugiere que una modificacion de la

ecuacién de Brown y Gauvin estimaria coeficientes de transferencia de calor para flujo

de agua en tubos verticales. La ecuacion de la linea media que pasa a través de los

puntos es la ecuacién de una linea recta en esta grafica.

y puede escribirse como:

N , =8.76 Gz '* —0.942 Nu ;.

donde de ecuacion 9.1

0.14
K 2 |13
Nu g =1.75 [ _.’_] [Gz+0.012 (GeGr @ )™ ]

M,

y de ecuacién 9.2

Gz=RePr—

(9.5)
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En estas expresiones

H¢ se evalia a Tf;

L se evalia a Ts

B se evaliia a T

y el resto de propiedades se evalua a Tp. como se sefialo
en ¢l procedimiento de calculo.

La ecuacion 9.5 es la ecnacién propuesta para evaluar
coeficientes de transferencia de calor para agua en tubos
verticales para mimero de Reynold de 500-8000 y Grashot de
1,500,000-4,000,000

9.3 Derivacion de Ecuacion para Datos Registrados en

Conveccion Forzada.

Las ecuaciones y los procedimientos de célculo son similares a los de conveccion
libre y se dan en el punto 9.2 por lo que acontinuacién se da el concentrado de resultados

para los datos registrados como conveccion forzada.



Tabla 9.2 Concentrado de Resultados de Parametros Comparativos para Pruebas de

Convecciéon Forzada.

Gz'?

Re Re Re
Cougepto de 100-1000 | de20006000 |de6o0o-10000| N 10000
Te (k) 310.95 305.39 304.05 303.85
B (adimensional) 369X10° 322.35x 10° | 310.85x 10| 309.1X10°
Ls (Kg/m-s) 6.845X10* | 7.743x10* | 7.97x 10* 8x 10"
Ts (k) 334.6 330.6 333.65 334.15
1 (Ke/m-s) 4.64 % 10* 4.883x 10 47x% 10" 467x10*
Tpe k) 322.8 318 318.85 319
P (Kg/m®) 9879 989.8 989.46 989 4
W (Kg/m-s) 5.582x10* | 6.06x10* | 597x10" 5.95 x 10"
Pr (adimensional) 3.632 3.96 3.892 3.88
Re (adimensional) 8824 5,926.9 9,222.35 17,062.9
Gz (adimensionat) 72.78 532.98 815.1 1503.38
Gr (adimensional) 711,231.7 564,101.77 657,654.3 673.843.1
Nugg (adimensional) 21.28 4998 62.22 81.98
Nilgee 7. 5 ;
—B&G (adimensional) 5.1 6.16 6.66 7.16
Gz'""?
Ny, (adimensional) 9.88 3.47 6.21 6.21
Nuw . .
(adimensional) 2.37 1.04 0.66 0.54
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9.3.1 Comparacion de Datos Experimentales con Ecuacién de Brown

y Gauvin.

De los datos tabulados se toma la informacion para el trazado de la siguiente

grafica comparativa.

8 _ﬁ_"" b 3 é;'{v B Y
7.5
7 T 5
i = ' : .;\\\ o
- 65 i w
eSSt q
6
‘q‘\
. < ;
5(5 o
5 P I i e
0 0.5 1 1.5 2 2.5 3
Nueg
G [Xi3

zZ

Figura 9.2 Grafica de Comparacion de Datos Experimentales con Ecuacion de Brown y Gauvin

(Conveccidn Forzada).
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9.3.2 Derivacion de Ecuacion Matematica en Conveccion Forzada.

Trazando la linea media através de los puntos de grafica 9.2 obtenemos la

ecuacion:

N, =6.58 Gz "* —0.87 Nu 5.

Ecuacién propuesta para evaluar coeficientes de
transferencia de calor con Re entre 500-15,000 y
Gr < 1;000,000

(9.6)

Las propiedades se evalGan como se sefialé en el procedimiento de calculo.
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CAPITULO 10

ANALISIS E INTERPRETACION
DE RESULTADOS

10.1 Determinacion de Parametros

Hay una variedad de factores o variables que influyen en la razén de
transferencia de calor entre una superficie y un fluido y afectan por tal motivo a los
coeficientes de transferencia de calor. Estas variables son propiedades del fluido,
caracteristicas de las superficies y de los flujos, € influyen en diferente grado, por lo que,
resulta dificil un calculo direcio de los coeficientes siendo lo usual agruparlas, formando
modulos o parametros adimensionales que nos permiten medir su grado de influencia,

establecer ecuaciones y una mejor comprension del fendémeno.

Entre estos parametros adimensionales que reciben nombres particulares estan:
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¢ El nimero de Reynolds (Re) cuya ecuacion es:

_pVYD _4m _VD

Re © - Dy ="~ (10.1)
y establece una relacion entre la fuerza del fluido inercial a viscosa.
e El numero de Prandt] (Pr) cuya ecuacion es;
pre FPH Y (10.2)
kE «
y relaciona el momento molecular y la difusividad térmica.
¢ El nimero de Nusselt (Nu) cuya ecuacion es:
N h}f (10.3)

nos da la relacién del calor convectivo al conductivo y a partir de este numero se

encuentra el valor de # como un valor medio.

o FEl niimero de Grashof (Gr) cuya ecuacion es:

2 3
Gr= P EPATD (10.4)
u

nos da la relacion de las fuerzas flotantes a las viscosas.
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e El nimero de Rayleigh (Ra) cuya ecuacion es:

3
Rep=iGp Py POTD (10.5)

Ha

es una combinacién de Grashof y Prandt

e FEl] nimero de Graetz (Gz) cuya ecuacion es:

pnr:pVD2

Gz=RePrf = (10.6)

es una combinacion de Reynolds, Prandt y la relacion del diametro y la longitud del
tubo.

Estos son algunos de los pardmetros mas usados y los términos en sus ecuaciones
se han citado previamente. A continuacion se da una tabla con los valores de estos
parametros para las diferentes pruebas realizadas y se incluyen algunos otros términos

de interés con el fin de analizarlos.
10.2 Observaciones.
10.2.1 Observaciones en pruebas de conveccion libre.

De los datos tabulados para las pruebas de conveccion libre se observa lo

siguiente con relacién a las pruebas de conveccion forzada.
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1. Las temperaturas de superficie Ts son mas altas.

2. La diferencia de temperaturas entre la superficie y el fluido es mayor.

3. Con temperaturas de superficie mas altas se originan coeficientes de

dilatacién volumeétrica, en el fluido refrigerante, mayores.

4, Esto ocasiona que las fuerzas de flotacion sean mas significativas que las

fuerzas inerciales.

5. Lo cual se aprecia por los valores altos del nimero de Grashof y los valores

bajos del niumero de Reynolds.

6. Los coeficientes de transferencia de calor son mas altos cuando las fuerzas de
flotacion tienen mas influencia y van en la misma direccién que las fuerzas
inerciales pues afectan la capa limite en la superficie disminuyendo su

resistencia.

7. Lo anterior nos da mayoer transferencia de calor de la superficie al fluido.

10.2.2 Observaciones en las pruebas de conveccion forzada.

De los datos tabulados para conveccion forzada se observa lo siguiente en

comparacion a los de conveccion libre.

1) Las temperaturas de superficie son menores, asi como
2) Las diferencias de temperaturas entre la superficie y el fluido.

3) Con temperaturas de superficie menores, los coeficientes de dilatacion

volumeétrica son menores.
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4) Las fuerzas de flotacién son menos significativas que las inerciales.

5) Por lo tanto los valores del niimero de Grashof son mas bajos y los de

Reynolds més altos.

6) Los cocficientes de transferencia de calor son mas bajos por la menor
influencia de las fuerzas flotantes en la capa limite, hay que recordar, que las

temperaturas de superficie son bajas.

7) Y esto nos da menor transferencia de calor de la superficie al fluido.

10.3 Clasificacion del Régimen de Flujo de los Datos

Experimentales.

Metais y Eckert han establecido limites para diferentes regimenes de flujo en
conveccion libre, forzada y combinadas en tubos verticales. Su informacion esta
graficada en la fig. C-1 a) del apéndice C. En esta seccion se desean establecer los
regimenes de flujo de los datos experimentales bajo el criterio definido por Metais y
Eckert para lo cual se graficaran los datos experimentales de cada prueba en la fig. ya

mencionada.

Tabla 10.2 Tabulacion de Valores Experimentales para Clasificacion de Flujos.

Pruebas de Conveccién Libre Pruebas de Conveccién Forzada
Parimetros o = - .
& € €
Vert=3 | Vert=1 | Vert=0 | Ver=-181 100 1000 | 2000-6000 | 6000-10000 | >10000
Re 7,188.83 2,1924 1,5549 754.5 8824 5.926.9 022235 17,0629

Ra— 119,4833 | 169.0824 | 1836822 | 1516952 | 58,6600 | 5072685 58,124.0 593711
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Figura 10.1 Regimenes de Flujo Mixto por Conveccién Forzada y Natural.

* Registros como conveccion libre en la experimentacion.

# Registros como conveccion forzada en la experimentacién
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Observaciones:

1) Todos los puntos registrados como conveccién libre en la experimentacion
realmente quedan en la zona de conveccién mixta (o combinada) con flujo
turbulento en donde la fuerza de flotacidn tienen mayor influencia que las

inerciales esto es notorio de los valores altos del niimero de Grashof.

2) De los puntos registrados como conveccion forzada en la experimentacion los
2 primeros con numeros de Reynolds mas bajos caen también en la zona de la
conveccion mixta de fluo turbulento, y los dos dltimos caen en la region de
conveccion forzada de flujo turbulento en estos puntos hay una menor

influencia de las fuerzas de flotacion.

10.3 Resumen.

En nuestro estudio concluimos que las fuezas de flotacién llamadas también
fuerzas del cuerpo estan presentes en un fluido normal, en el que la densidad varia con la
temperatura, en cualquier flujo de conveccién forzada que ocurra en el campo
gravitacional de la tierra; y es de interés saber cuando ¢llas pueden ser despreciadas y
cuando deben scr consideradas. De los resultados obtenidos en las pruebas con bajos
numeros de Reynolds (bajas velocidades de flujo) la fuerza de flotacion resultaron ser
significativas y no despreciables por lo que debe procurarse ¢l calculo de coeficientes de
transferencia de calor con ecuaciones que las contemplen; asi se propone el uso de la

ecuacion (9.5)
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Nu =8.76Gz""> - 0.942Nut 5 .

con una exactitud del 8%

y la ecuacién 9.6

Nu=6.58Gz"* - 0.87Nut gy

con una exactitud del 15% para los rangos que se sefialan.
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CAPITULO 11

CONCLUSIONES Y
RECOMENDACIONES

11.1 Conclusiones y Recomendaciones.

Las ecuaciones adimensionales resultantes pueden ser utilizadas para predecir

coeficientes de transferencia de calor en conveccion libre y forzada combinado.

La ecuacion (9.5)

Nu=8.76Gz"” —0.942 Nu ., .
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donde:
u 0.14
Nitge =1.75( ’) Gz + 0.012(GzGr 2y ]
Rango de aplicacion:
500 < Re < 8000
1500000 < Gr < 4000000
2 < Pr < 4
Exactitud = 8%
Y la ecuacion (9.6)
Nu=6.58Gz"* —0.87(Nuys5)
donde:

Nugpgg se evalua igual que para la ecuacion (9.5).



Rango de aplicacion:

500 < Re < 15000
500000 < Gr < 1000000
Pr=4
Exactitud = 15%

111
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Tabla A.1 Resumen de los grupos adimensionales més importantes usados para
caracterizar la transferencia de momento y a la transferencia
de calor convectiva.

LR S g K N A X
“Grupo &% Definicién Uso S
L i i k
Coeficiente defricoibn, « ¢ & ¥ Hrtos et ]
~guperficial L )pV 2 e
AP &
{ .
I P tios fritery
Factor'de friceion @L/D)(1/2) pV? Flujos internos
AP &
Namero-de Biler -~ Eu = W Flujo 4 través de orificios
VL
Niimero de Reynolds Re = I, Flujos forzados
h L :
Nuimero de Nusselt Nu = —‘k— Flujos forzados y flujos naturales
£ i - s ek
‘Niumero de Stanton St= Y Flujos forzados
y |
; :
Némero de Prandt Pr=—2t =< Flujos forzados y flujos naturales
AT gL}
Namero de Grashof Gr= Z Vzg Flujos naturales con Pr~ 1
VL Flujos laminares internos, flujos
4 Pe; P = — p >
Namero de Peclet e = de e ¢ s
AT g’
Némero de Raylcigh Ra=2 - ag Fiujos naturales con Pr > 1
AT g? :
Numero de Boussinesq Bo = p azg Flujos naturales con Pr<< 1
s V2 .
Ntimero de Brinkman Br = —& Flujos con disipacién viscosa

.

P

1




Tabls A.2 Gases®: propiedades timicas
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7 & p ¢ ux 10% v x 106t
Gas K WmK  kgm’ Jkg K kg/m s mé/s Pr
Aire 150 0.0158 2.355 1017 10.64 4.52 0.69
(PE 82 K) 200 0.0197 1.767 1009 13.59 7.69 0.69
250 0.0235 1.413 1009 16.14 11.42 0.69
260 0.0242 1.360 1009 16.63 12.23 0.69
270 0.0249 1.311 1009 17.12 13.06 0.69
280 0.0255 1.265 1008 17.6D 1391 0.69
260 0.0261 1.220 1007 18.02 14.77 0.69
300 0.0267 1.177 1603 18.43 15.66 0.68
310 0.0274 i.141 1005 18.87 16.54 0.69
320 0.0281 1.106 1006 19.29 17.44 0.69
330 0.0287 1.073 1006 19.71 18.37 0.69
340 0.0294 1.042 1007 20.13 19.32 0.69
350 0.0300 1.012 1007 20.54 20.30 0.69
360 0.0306 0.983 1007 20.94 21.30 0.69
370 0.0313 0.956 1008 214 22.32 0.6%
380 0.0319 0.931 1008 21.75 23.36 0.69
350 0.0325 0.906 1009 22.12 24.42 0.69
400 0.0331 0.883 1009 22.52 25.50 0.69
500 0.0389 0.706 1017 26.33 37.30 0.6%
600 0.0447 0.589 1038 29.74 50.50 0.69
T00 0.0563 0.507 1065 33.03 65.15 0.70
800 0.0559 0.442 1089 35.89 81.20 0.70
900 0.0616 0.392 1111 38.65 98.60 0.70
1000 0.0672 0.354 1130 41.52 117.3 0.70
1500 0.0926 0.235 1202 53.82 229.0 0.70
2600 0.1149 Q.176 1244 64.77 368.0 0.70
Amoniaco 250 0.0198 0.842 2200 8.20 .70 0.91
(PE 239.7 X) 300 0.0246 0703 2200 10.1 1430 0.90
400 0.0364 0.520 2270 13.8 26.60 0.86
500 0.0511 0.413 2420 17.6 42.50 0.83
Argon 150 0.6096 3.28 527 12.5 380 0.68
{(PE 774 K) 200 0.0125 2.45 525 16.3 6.65 0.68
250 0.0151 1.95 523 19.7 10.11 0.68
300 0.0176 1.622 521 229 14.1 0.68
400 0.0223 1.217 520 28.6 23.5 0.67
500 0.0285 0.973 520 337 4.6 0.66
600 0.0302 0.811 520 384 47.3 0.66
800 0.0369 0.608 520 46.6 76.6 0.66
1000 0.0427 0.487 520 54.2 1.2 0.66
1500 0.0551 0.324 520 70.6 218.0 0.67

(Continua)



Tabla A.2 (Continiig de la pdgine anterior)
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T

k

o Cp IR 2 11 T (Ve

Gav K WmK  kegm'  JkgK kgim » my il
Rioxido de catbono 250 001438 218 782 12.8 sS4 70
(subl. a 195 K) 300 G.01810 1.78R R34 15.2 K SO nT
<00 (.0259 1.341 937 19 6 146 (=)

SO0 0333 1.073 111 1] 238 209 u=|

&0 1.0407 0.894 10743 | A3 (T
8O 0.0534 0671 j 16k KR 49 R (=2
10048 1).0665 0337 1232 IR N 23 1=
1500 00845 (U 1t} 1329 S5 143 % "2
2000 0117 0 268 1371 61 Y 2310 072
Refnigerante-12 2 0.0076% 5.668 60 10 9% 1 93X 1 84
(PE 243 K) 250 000X S 263 582 V1 KO 2 M2 079
ano 0 W7 4912 602 12.60 2.866 078
20 toun 4 808 621 133 2 oM auaz>"
R ] (SRR ES 4 334 639 14.16 1 268 [{ ey
60 {10129 4 093 68 14 92 1,644 0%
180 00130 IR 671 1S 66 3 03R -8
0 0.t1s 3.6R4 684 16.39 4 4409 FI X
420 0nolel 3IMM 69X 17 10 4,875 074
430 00173 3 349 710 \7 RO S 1ta (R}
160 0.01%4 3202 T2 18 4% S 70 022

Refngerante-113 2T 000K 7120 651 10.7° 1.5]3 0.8}
(PE 3207 K) 40 000458 6716 66K 11.24 | 673 078
R 001056 6.343 6RR 11.69 ] 843 N2
R} 0154 6 (KW 706 12,1 2085 074
400 001254 L 7N 724 12 S3 2195 (1 il

<420 (01359 5437 742 1293 2378 07
440 O O1IR1 S 1% 754 13.3% 2§72 064
<460 (1L01623 4 964 774 1378 2776 0 66
Helio SO 0 (e 09Tl S22} 6 46 & 63 0
(PE 43 K) 160 0077 0.487 S200 LR R 204 072
150 0 W6 0.325 $200 130 00 0OT
200 .16 024 5200 15.6 6.0 070
250 0133 0 195 5200 179 924 070
300 () i49 0.1624 5200 20.1 124 0 O 70

J00 0178 012)% 200 243 200 () 0
S(x) 0 208 00974 5200 282 204) () 73
o(X1 6 22y rO812 S200 LY s ANL0 (72
REM) (1,273 00608 8200 17.% 620.0 u72
XX} 13} 0 O4RT 5200 43 1 K00 [{

(Continug)
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Tabla A.1 Resumen de los grupos adimensionales mas importantes usados para
caracterizar la transferencia de momento y a la transferencia de calor convectiva.

Grupo Definicion Uso
Coeficiente de friccién C. = T, Flujos externos
. F= 2
superficial 12)pV
Factor de friccién fo AP Flujos intertios
(L/D)(1/2)pV?
Niimero de Euler By = 2P Flujo a través de orificios
pVv?
Ntmero de Reynolds Re = VL Flujos forzados
v
Numero de Nusselt Nij= h L Flujos forzados y flujos naturales
k
Ntimero de Stanton St = h, Flujos forzados
pe,V
Numero de Prandtl Pr = SR Yy Flujos forzados y flujos naturales
k (o}
Nimero de Grashof - p AT gL’ Flujos naturales con Pr ~ 1
. v 2
Nitmero de Peclet Pe = V5 Flujos laminares internos, flujos
a de arrastre externos
Numero de Rayleigh Ra - BATgD Flujos naturales con Pr>> 1
Vv o
Numero de Boussinesq Bo = B ATgl} Flujos naturales con Pr << 1
aZ
Nimero de Brinkman B = Vip Flujos con disipacién viscosa
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T k p 3 X 10%  px ot
Gas K WmK kgm' JkgK kg/m s m’/s Pr
Aure 150 0.0158 2.355 1017 10.64 4.52 0.69
(PE &2 K) 200 0.0197 1.767 1009 13.59 7.69 0.69
250 0.0235 1.413 1009 16 14 11.42 0.69
260 0.0242 1.360 1009 16.63 12.23 0.69
270 0.0249 1.311 1009 17.12 13.06 0.69
280 0.0255 1.265 1008 17.60 13.91 0.69
290 0.0261 1.220 1007 18.02 14.77 0.69
300 0.0267 1.177 1005 18.43 15.66 0.69
310 0.0274 1.141 1005 18.87 16.54 0.69
320 0.0281 1.106 1006 19.29 17.44 0.69
330 0.0287 1.073 1006 19.71 18.37 0.69
340 0.0294 1.042 1007 20.13 19.32 0.69
350 0.0300 1.012 1007 20.54 20.30 0.69
360 0.0306 0.983 1007 20.94 21.30 0.69
370 0.0313 0.956 1008 21.34 22.32 0.69
330 0.0319 0.93t 1008 21.75 23.36 0.69
390 0.0325 0.906 1009 22.12 24 42 0.69
400 0.0331 0.882 1009 22.52 25.50 069
500 0.038% 0.706 1017 26.33 37.30 0.69
600 0.0447 0.589 1038 29.74 50.50 0.6%
700 0.0503 0.507 1065 33.03 65.15 070
800 0 0559 0.442 1089 35.89 81.20 0 70
900 0 0616 0.392 1111 38.65 98.60 070
1000 0.0672 0.354 1130 41.52 117.3 0.70
1500 0.0926 0.235 1202 53.82 229.0 070
2000 0 1149 0.176 1244 64.77 368.0 0.70
Amonizco 250 00198 0.842 2200 8.20 9.70 09N
{PE 239.7 K) 300 0.0246 0.703 2200 10.1 14.30 090
400 0.0364 0.520 2270 13.8 26.60 0.86
500 0.0511 0413 24 17.6 42.50 0.83
Argon 150 0.0096 328 527 12.5 3.80 0.68
(PE 77.4 K) 200 0.0125  2.45 525 16.3 665 068
250 0 0151 195 523 197 10 11 0.68
300 0.0176 1 622 521 229 14.1 0.68
400 0.0223 1217 520 28.6 235 0.67
500 0.0265 0973 520 33.7 346 0.66
600 0 0302 03811 520 384 473 0.66
800 0 0369 0608 520 456 6 76 0 66
1000 00427 0.487 S20 54.2 11112 0.66
1500 00551 0.324 520 706 218.0 0.67

(Contimug)
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T

A

P Cn g ox o~ B 1

Gas K WwW'm K kg m' Tkg K kgim » m-os Pr
Bioxido de carbono 250 0 01438 215 782 28 s 97 070
(subl. » 195 K) 30 001810 1.788 R 15.2 R SU 07l
400 G.0259 1.34) 937 19 6 146 ({3

500 (03332 1.073 1y ¥4 1Y (13 |

600 O 0307 0.594 1074 271 RTI ({0l |
BOO 0 0843 0.671 }16n R R 19 X ({ B
1000 {.0645 () 537 1232 Kb 8 ey 02
1500 €.0945 1,358 1329 51 s 43 & (=2
2000 U.1176 0 268 1379 6l Y 2310 02
Refngcrante-12 260 0.00769 5.668 S$60 10 98 193K 11 N0y
(PE 243 K) 280 ODORER S 263 SR> 1) KO X b U
300 0 XXV70 4912 602 12.60 2.566 07
320 0 o7 4 605 621 123 2 K [ iy
RE(¢) 0O0LIR 433 639 14.16 1268 0z
60 0.0129 =093 ] 13 92 164 ()76
R0 00130 IR7R 671 1S ot 4 03K% (s
400 0.0181 3.6R4 .43 16.39 4 4130 074
420 00162 3500 69X 1710 4.878 b
430 N0 i) KIS L 710 17 80 s e 0=%
60 0.01%Y 1203 21 18 4R $. 770 72

Refngerante-113 207 00866 7020 651 10.7° 1.512 041
(PE 320.7 K) KETY) 0.0095% 6 Ti6 HOR 11.24 1 674 0.7%
k14 001056 o 343 GRR 11.69 1 843 n 76
380 001153 & (KW Tob 12,1 2018 1074
30 001284 S Y T4 12 83 2195 (72

420 0.01359 S84 742 12 93 2 37K 071
330 001483 S 190 788 13.35 2 572 068
460 0.01623 1,963 774 13 78 276 (r 66
Helio S0 0 (40 0.974 S200 6.46 6 63 073
(PE 43 K) 10 0072 0 387 S300) 9 94 04 072
150 () 096 0.325 S300 130 40.0 070
200 0116 0.294 $200 156 64.0 070
250 0132 0198 5200 17.9 92.0 070
kit 4] 0149 0.1624 5200 20.1 124 0 0.70

300 018 01218 200 33 200 0 (.7
SO0 0208 0974 5200 283 290).0 07
N 0229 0 OKI2 S0 317 3900 O 72
K0 0.273 0 009 4200 7.8 620.0 on
1EXX) 32 0 (HR? S200 432 890 O 072

{Continua)
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T

k

P < uox 10%® v x 10°*

Gas K WmK  kgm?  Jxg K kg/m s m'/s Pr
Hidrogeno 20 0.0158 1.219 10400 1.08 0.893 0.72
(PE 20.3 K) 40 0.0302 0.6054 10300 2.06 3.38 0.70
60 0.0451 0.4062 10660 2.87 7.06 0.68

80 0.0621 0.3047 11790 3.57 11.7 0.65
100 0.080s 0.2437 13320 4.21 17.3 0.70

150 0.125 0.1625 16170 5.60 4.4 0.73

200 0.158 0.1219 15910 6.81 55.8 0.68

250 0.181 0.0975 15250 7.91 81.1 0.67
300 0.198 0.0812 14780 8.93 109.9 0.67
400 0.227 0.060% 14400 0.8 177.6 0.69
300 0.259 0.0487 14350 12.6 258.1 0.70
600 0.299 0.0406 14400 143 350.9 0.69
800 0.385 0.0305 14530 17.4 572.5 0.66

1000 0.423 0.0244 14760 2.5 841.2 0.72
1500 0.587 0.0164 16000 25.6 1560 0.70
2000 0.751 00123 17050 30.9 2510 0.70

Mercunio 650 0.0100 3.761 104 64.08 17.04 0.67
(PE 630 K) 700 0.0108 3.493 104 69.25 19.83 0.67
800 0.0124 3.056 104 79.45 26.00 0.67

900 0.0139 2.716 104 89.30 32.87 0.67

1000 0.0154 2.445 104 98.67 40.36 0.67

1200 0.0181 2.037 104 115.9 56.93 0.67

1400 0.0206 1.746 104 132.1 75.68 0.67
1600 0.0231 1.528 104 148.3 97.11 0.67

1800 0.0258 1.358 104 165.1 121.5 0.67

2000 0.0282 \: 202 104 180.9 148.0 0.67
Nitrogeno 150 0.0157 2.276 1050 10.3 4.53 0.69
(PE 774 K) 200 0.019? 1.707 1045 13.1 7.65 0.69
250 0.0234 1.366 1044 15.5 11.3 0.69
300 0.0267 1.138 1043 12.7 15.5 0.65
400 0.0326 0.854 1047 215 25.2 0.69

500 0.0383 0.683 1057 25.1 36.7 0.69

600 0.044 0.569 1075 28.3 49.7 0.69

800 0.055 0.427 1123 34.2 80.0 0.70

1000 0.066 0.341 1167 394 i15.6 0.70

1500 0.091 0.228 1244 51.5 226.0 0.70
2000 0.114 0.17) 1287 61.9 362.0 0.70

{Continua)
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Tabla A.2 (Terming)

T k p <, ® X 10 v x 100

Gas K W/m K kg/m® kg K kg/m s m'/s Pr
Oxigeno 150 0.0148 2.60 890 11.4 4.39 0.6%
(PE 902 K) 200 0.0192 1.949 900 14.7 71.55 0.69
250 0.0234 1.559 910 17.8 11.4 0.69
300 0.0274 1.299 920 20.6 15.8 0.69
400 0.0348 0.975 945 25.4 26.1 0.69
500 0.042 0,780 970 299 38.3 0.6%
600 0.049 0.650 1000 339 52.5 0.69
800 0.062 0.437 1050 41.1 845 0.70
1000 0.074 0.390 1085 47.6 122.0 0.70
1500 0.101} 0.260 1140 62.1 239 0.70
2000 0.126 0.195 1180 74.9 384 0.70

Vapor saturado 273.15 0.0182 0.0048 1850 7.94 1655 0.81
(presion disunta 280 0.0186 0.0076 1850 g.29 1091 0.83
de 1 am) 290 0.0192 0.0142 1860 8.69 612 0.84
300 0.0198 0.0255 1870 9.09 356.5 0.86
310 0.0204 0.0436 1890 9.49 217.7 0.88
320 0.0210 0.0715 1890 9.89 138.3 0.89

330 0.0217 0.1138 1910 10.3 90.7 0.91
340 0.0223 0.1741 1930 10.7 61.4 0.92
50 0.0230 0.2600 1950 1.1 4226 0.94
350 0.0237 0.3783 1980 11.5 30.4 0.96
370 0.0246 0.5375 2020 11.9 P | 0.98
373.15 0.0248 0.5977 2020 12.0 20.1 0.98
380 0.0254 0.7479 2057 123 16.4 1.00
Vapor 400 0.0277 0.555 1900 14.0 25.2 0.96
sobrecalentado SO0 0.0365 0.44) 1947 17.7 40.1 0.94
(PE 3732 K) 600 0.046 0.366 2003 21.4 58.5 0.93
800 0.066 0.275 2130 28,1 102.3 0.91
1000 0.088 0.220 2267 34.3 155.8 0.88
1500 0.148 0.146 2594 49.1 336.0 0.86
2000 0.206 0.109 2832 62.7 5750 0.86

“A una presion de 1 atm 2 menos que $e indique lo contrano.
PEn esta 1abla y cn las que siguen se debe leer v x 10° = 4.52, cs decir, v = 4.52 x 10* mi/s.
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Liquido saturado
(Punto de fusion)
(Punto de ebullicion) T k P [ p % 10* v X 10°
(Calor atentc ep el PE) K W/mK  kym® JkgK kg/m s m?/s Pr
Amonisco 220 0.547 705 4480 3.35 0.475 2.75
(PF E 195 K) 230  0.547 696 4480 2.82 0.405 2.31
(PE 240 K) 240  0.547 683 4480 2.42 0.355 1.99
(137 x 10° Jkg) 250  0.547 670 4500 2.14 0.320 1.76
260 0.544 657 4550 1.93 0.293 1.61
270 0.540 642 4620 1.74 0.271 1.49
280  0.533 631 4710 1.60 0.253 1.41
290 0.522 616 4800 1.44 0.234 1.33
300 0.510 602 4900 1.3 0.217 1.26
310  0.496 587 4990 1.19 0.202 1.19
320 0.481 572 5080 1.08 0.188 1.14
Bioxido de carbono 220 0.080 1170 1850 1.39 0.119 3.22
(subl. a8 195 K) 230 0.096 1130 1900 1.33 0.118 2.64
(0.57 x 10° Jkg) 240 0.1095 1090 1950 1,28 0.117 2.27
250  0.1145 1045 2000 i.21 0.1155 2.11
260  0.113 1000 2100 1.14 0.1135 2.11
270 0.1075 945 2400 1.04 0.1105 2.33
280 0.100 885 2850 0.925 0.1045 2.64
290 0.090 805 4500 0.657 0.0%4 3.78
300 0.076 670 11000 0.549 0.082 7.9%
Aceite de motor 280  0.147 895 1810 21900 2450 27000
sn usar 290 0.146 889 1850 10900 1230 13900
(SAE 50) 300 0.1445 883 1900 5030 570 6600
310  0.1435 8§77 1950 2500 285 3400
320 0.1425 87 1990 1370 157 1910
330 0.1415 865 2030 796 92 | 140
320  0.1405 859 2070 51§ 60 760
S0 0.1329 854 2120 350 4t 530
360 0,138 848 2160 255 30.1 400
370 0.137 842 2200 189 25 300
380 0.136 837 2250 147 17.6 245
390 0.135 832 2290 112 13.5 198
400 0.134 826 2330 88.4 0.7 154
410 0.133 820 2380 71.3 8.7 128
420 0.132 815 2420 $1.9 7.1 106

(Coannua)
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Liquido saturado
(Punio de fusiém)
(Punto de eballicién) T k p & X100 pxI10®
(Calor latente en el PE) K W/m K kg/m’ g K kg/m s md/s Pr
Refrigerante-12 (CCLF;) 220 0.0675 1552 880 4.94 0.318 6.4
(PF 115 K) 230 0.0680 1528 B8S 4.39 0.287 5.7
(PE 243 X) 240 0.0695 1502 890 3.94 0.262 5.0
{0.165 x 10° 1kg) 250 0.0705 1473 905 3.55 0.241 4.6
260 0.0715 1442 915 3.23 0.224 4.
270 0.0725 1407 930 3.04 0.216 3.9
280 0.073 1370 945 2.85 0.208 37
290 0.0725 1332 960 2.68 0.201 3.6
300 0.071 1298 980 2.54 0.196 3.5
310 0.0695 1263 995 2.44 0.193 3.5
320 0.0675 1222 1015 2.32 0.190 3.5
Refrigerante- §3 260 0.0830  1648.5 895 12.32 0.747  13.3
(C;CFCCIF32) 280 0.0787 1603.4 933 8.85 0,552 10.5
(PF 236 K) 300 0.0747  1557.1 958 6.64 0.426 8.52
(PE 320.7 K) 320 0.0707  1509.1 983 5.20 0.345 7.23
0.144 x 10° J/kg) 3207 0.0705 1507.3 984 5.16 0.342 7.20
340 0.0664 14590 1000 4.19 0.287 6.31
360 0.0624  1406.0 1029 3.44 0.245 5.67
380 0.0583  1349.5 1059 2.89 0.214 5.28
400 0.0543  1287.5 1109 2.46 0.191 5.02
420 0.0498 1217.8 1176 2.10 0.172 4.96
440 0.0448  1135.7 1268 1.75 0.154 4.95
460 0.0386  1029.4 1381 1.33 0.129 4.7
Nitrogeno 70 0.15) 841 2025 2.17 0.258 291
{PF 633 K) 7.4 0.137 809 2060 1.62 0.200 2.43
(PE T7.4 K) 20 0.132 796 2070 1.48 0.186 2.32
(0.200 x 10° J/kg) 90 0.114 746 2130 1.10 0.147 2.05
100 0.097 689 2310 0.87 0.126 2,07
110 0.080 620 2710 0.71 0.115 242
120 0.063 525 4350 0.48 0.091 3.30
Oxigeno 60 0.19 1280 1660 5.89 0.46 5.1
(PF 55 K) 70 0.17 1220 1666 3.78 0.31 3.7
(PE 90 K) 30 0.16 1190 1679 2.50 0.2 26
(0.213 x 10° J/kg) 90 0.15 1140 1694 1.60 0.14 1.8
100 0.14 1110 17 1.22 0.11 1.50

(Connnua)
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T abla A.3 (Terming)

Liquido saturado
(Punto de fusion)

(Punto de ebullicion) T k p ¢y u X 10 v X 108
(Calor latente en el PE) K WmK  kgm® JkgK  kgfms mé/s Pr
T erminol 60° 230 0.132 1040 1380 6210 597 6490
(PF 205 K) 250 0.131 1030 1460 686 66.6 765
(PE 561 K al 10%) 300 0.129 995 1640 63.8 6.41 81.1
350 0.125 960 1820 21.5 2.24 31.3
400 0.120 924 1990 10.8 1.17 17.9
450 0.115 888 2160 6.62 0.745 12.4
500 0.108 849 2320 4.59 0.541 9.86
550 0.100 808 2470 3.47 0.429 8.57
Agua 275 0.556 1000 4217 17.00 1.70 12.9
(PF 273 K) 280 0.568 1000 4203 14.50 1.45 10.7
(PE 373 K) 285 0.580 1000 4192 12.50 1.25 9.0
(2.26 x 10° ¥kg) 290 0.591 999 4186 11.00 1.10 7.8
295 0.602 998 4181 9.68 0.97 6.7
300 0.611 996 4178 8.67 0.87 5.9
310 0.628 993 4174 6.95 0.70 4.6
320 0.641 989 4174 5.84 0.59 3.8
330 0.652 985 4178 4.92 0.50 3.2
340 0.661 980 4184 4.3] 0.44 2.7
350 0.669 973 4190 3.79 0.39 2.4
360 0.676 967 4200 3.29 0.34 2.0
370 0.680 960 4209 2.95 0.31 1.81
373.15  0.68! 958 4212 2.85 0.30 1.76
380 0.683 953 4220 2.67 0.28 1.65
390 0.684 945 4234 2.44 0.26 1.51
400 0.685 937 4250 2.25 0,24 1.40
420 0.684 919 4290 1.93 0.21 1.21
440 0.679 899 4340 1.71 0.19 1.09
460 0.670 879 4400 1.49 0.17 0.98
480 0.657 857 4490 1.37 0.16 0.94
500 - 0.638 837 4600 1.26 0.15 0.91
520 0.607 820 4770 1.15 0.14 0.90
540 0.577 806 5010 1.05 0.13 0.91
560 0.547 796 5310 0.955 0.12 0.93
580 0.516 787 5590 0.866 0.11 0.94

“Marca registrada’ por Monsanto Chemical Company, S$t. Louis; 1ambién se vends con 12 marca “Santotherm™.
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T 8 x\0® T B x10°
Lignido K 17K Liquido K WK
Aceite de motor 273 0.70 Hidrégeno 20.3 15.1
(SAE 50) 430 0.70 Mercurio 273 0.18
Amoniaco 293 245 550 0.18
Etilenglicol 273 0.65 Nitrdgeno 70 4.9
C:Ha(OH)2 373 0.65 714 57
Refrigerante-12 240 1.85 80 59
260 2.10 50 72
280 235 100 9.0
300 2.75 110 12
320 35 120 24
Refrigerante-113 260 1.3 Oxigeno 89 2.0
280 1.4 Sodio 366 0.27
300 1.5 Terminol 60 230 0.7%
320 1.2 250 0.75
340 1.8 300 0.70
360 20 350 0.70
380 22 400 0.76
400 25 450 0.84
420 3.1 500 0.96
440 40 550 1.1
460 6.2
Glicerina 280 047
CiHs(OH) 300 0.48
320 0.50
Tabla A.5  Densidad y coeficiente de dilatacion volumétrica del agua
T P B8 x 10°
K kg/m’ 1/K
273.15 999.8679 —68.05
274.00 999.9190 -51.30
275.00 999.9628 —32.74
276.00 999.9896 -15.30
277.00 999.9999 1.16
278.00 999.9%941 16.78
279.00 999.9727 31.69
280.00 999.9362 46.04
285.00 999.5417 114.1
290.00 998.8281 174.0
295.00 997.8332 227.5
300.00 996.5833 276.1
310.00 993.4103 361.9
320.60 989.12 436.7
330.00 984.25 504.0
340.00 979.43 566.0
350.00 973. N1 624.4
360.00 967.12 697.9
370.00 960.61 728.7
373.15 957.85 750.1
380.00 953.29 788
390.00 945.17 841
400.00 937.21 896
450.00 £90.47 1129
500.00 831.26 1432
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Tabla A.6  Propiedades termodinimicas del vapor saturado

T P x 1073 v p heg % 107¢
K Pa m’/kg kg/m’ Jkg
273.15 0.00610 206.4 0.00484 2.501
274.00 0.00649 194, 0.00514 2.499
275.00 0.00698 181.8 0.00550 2.496
276.00 0.00750 169.8 0.0058¢9 2.494
277.00 0.00805 158.8 0.00630 2.492
278.00 0.00863 148.6 0.00673 2.490
279.00 0.00925 139.1 0.00719 2.488
230.00 0.00991 130.4 0.00767 2.486
281.00 0.01061 122.2 0.00818 2.484
282.00 0.01136 114.6 0.00873 2.482
283.00 0.01215 107.6 0.00929 2.479
284.00 0.01299 101.0 0.00990 2.476
285.00 0.01388 94.75 0.01055 2.473
286.00 0.01482 89.06 0.01123 2471
287.00 0.01582 83.73 0.01194 2.468
288:00 0.01688 78.75 0.01270 2.466
289.00 0.01800 74.09 0.01350 2.463
250.00 0.01918 69.74 0.01434 2.461
291.00 0.02043 65.68 0,01523 2.459
292.00 0.02176 61.85 0.01616 2.456
293.00 0.02315 58.35 0.01714 2.454
294.00 0.02463 55.05 0.01817 2.451
295.00 0.02619 51.96 0.01925 2.449
296.00 0.02783 49.07 0.02038 2.447
297.00 0.02957 46.37 0.02157 2444
298.00 0.03139 43.82 0.02282 2.442
299.00 0.03331 41.42 0.02414 2.439
300.00 0.03533 39.15 0.02554 2.437
301.00 0.03746 37.05 0.02700 2.434
302.00 0.03917 35.07 0.02851 2.432
303.00 0.04206 33.21 0.03011 2430
304.00 0.04454 31.46 0.03179 2.427
305.00 0.04714 29.81 0.03355 2.425
306.00 0.04987 28.26 0.03539 2.423
307.00 0.05274 26.81 0.03730 2.421
308.00 0.05576 25.44 0.03931 2.418
309.00 0.05892 24.16 0.04139 2.416
310.00 0.06224 22.95 0.04357 2414
311.00 0.06572 21.81 0.04585 2412
312.00 0.06936 20.73 0.04324 2.409

{Continua)
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Tabla A.6 (Contimia de le pégina anterior)

T P x 107 v p hy % 107°
K Pa m/kg kg/m? Jkg
313.00 0.07318 19.72 0.05071 2.407
314.00 0.07717 18.75 0.05333 2.404
315.00 0.08135 17.83 0.05609 2.401
316.00 0.08573 16.97 0.05893 2.399
317.00 0.09031 16.16 0.06188 2.396
318.00 0.09511 15.39 0.06498 2.394
319.00 0.10012 14.66 0.06821 2.39]
320.00 0.10535 13.98 0.07153 2.389
321.00 0.11082 13.33 0.07502 2.387
322.00 0.11652 12,72 0.07862 2.384
323.00 0.12247 12.14 0.08237 2.382
324.00 0.12868 11,59 0.08628 2.379
325.00 0.13514 11.06 0.09042 2.377
326.00 0.14191 10.56 0.09470 2.375
327.00 0.14896 10.09 0.0991} 2.372
328.00 0.15630 9.644 0.1037 2.370
329.00 0.16395 9.219 0.1085 2.367
330.00 0.17192 8.817 0.1134 2.365
331.00 0.18021 8.434 0.1186 2.363
332.00 0.18885 8.072 0.1239 2.360
333.00 0.19783 7.727 0.1294 2.358
334,00 0.20718 7.400 0.1351 2.355
335.00 0.2169 7.090 0.1410 2.353
336.00 0.2270 6.794 0.1472 2.351
337.00 0.2375 6.512 0.1536 2.348
338.00 0.2434 6.244 0.1602 2,346
339.00 0.2597 5.987 0.1670 2.343
340.00 0.2715 5.741 0.1742 2.341
341.00 0.2837 5.509 0.1815 2.339
342.00 (.2964 5.288 0.1891 2.336
343.00 0.3096 5.077 0.1970 2.334
344.00 0.3233 4.876 0.2051 2.332
345.00 0.3375 4.684 0.2135 2.329
346.00 0.3521 4,500 0.2222 2.326
347.00 0.3673 4,325 0.2312 2.324
348.00 0.3831 4.158 0.2405 2.321
349.00 0.3994 3.999 0.2501 2.319
350.00 0.4164 3.847 0.2599 2.316
351.00 0.4339 3.701 0.2702 2.313
352.00 0.4520 3.562 0.2807 2.311

(Continia)
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Tabla A. 6 (Zermina)

i P x 107 v p hy, x 107°

K Pa m/kg kg/m? Ikg
353.00 0.4708 3.429 0.2916 2.308
354.00 0.4902 3.301 0.3029 2.306
355.00 0.5103 3.179 0.3146 2.303
356.00 0.5310 3.062 0.3266 2.301
357.00 0.5525 2.951 0.3389 2.299
358.00 0.5747 2.844 0.3516 2.296
359.00 0.5976 2.742 0.3647 2.294
360.00 0.6213 2.644 0.3782 2.29]
361.00 0.6457 2.550 0.3922 2.288
362.00 0.6710 2.460 0.4065 2.285
363.00 0.6970 2.373 0.4214 2.283
364.00 0.7240 2.29] 0.4365 2.280
365.00 0.7518 2.212 G.4521 2.277
366.00 0.7804 2.136 0.4682 2.274
367.00 0.8100 2.063 0.4847 2.272
368.00 0.8405 1.993 0.5018 2.269
369.00 0.8719 1.925 0.5195 2.267
370.00 0.9044 1.861 0.5373 2.265
371.00 0.9377 1.798 0.5562 2.263
372.00 0.9722 1.738 0.5754 2.260
373.00 1.0076 1.681 0.5949 2.257
373.15 1.0133 1.673 0.5977 2.257
380.00 1.2875 '1.337 0.7479 2.238
390.00 1.7952 0.9800 1.020 2.211
400.00 2.4563 0.7308 1.368 2.183
410.00 3.303 0.5535 1.807 2.154
420.00 4.371 0.4254 2.351 2.124
430.00 5.701 0.3311 3.020 2.093
440.00 7.335 0.2609 3.833 2.059
450.00 9,322 0.2082 4,803 2,025
460.00 11.708 0.1671 5.084 1.990
470.00 14.551 0.1353 7.391 1.953
480.00 17.908 0.5109 9.017 1.914
490.00 21.839 0.09172 10.90 1.872
500.00 26.401 0.07573 13.20 1.827
510.00 31.676 0.06374 15.69 1.779
520.00 37.726 0.05427 18.43 1.729
530.00 44 618 0.04639 21.56 1.676
540.00 52.420 0.03919 25.52 1.621

550.00 61.200 0.03175 31.50 1.563
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Apéndice B: Nomenclatura, unidades y factores de conversion
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Tabla B.1 Nomenclatura

A

CP

ol el
D

fi, 6

Area normal al flujo de calor
Calor especifico

Constantes

Diametro del tubo

Factores de correccion
Aceleracion de la gravedad
Constante gravitacional

Numero de Grashof

Numero de Graetz

Coeficiente de transferencia de calor local
Conductividad térmica
Logaritmo natural

Longitud

Numero de Nusselt

Numero de Nusselt basado en L
Numero de Prandtl

Flujo de calor

Distancia radial variable

Radio del tubo

Numero de Reynolds

Numero de Reynolds basado en L
Temperatura

Coeficiente de transferencia de calor total
Velocidad media del fluido
Velocidad del fluido

Razén de flujo en peso

Longitud variable

Espesor de pelicula

Difusividad térmica

131
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B Coeficiente de expansion térmica
3 (x) Espesor de pelicula en funcién de x
A Diferencial (por ejemplo, AQ' = diferencial de flujo de
calor)
A, by, Calor latente de condensacion
U Viscosidad dinamica del fluido
v Viscosidad cinematica del fluido
p Densidad del fluido
m 3.14159
Subindices
C Fluido frio
Cond. Condensado
e Exterior
f Fluido
f, Fluido de entrada
h Fluido caliente
i Interior
P Pelicula
Superficie
v Vapor saturado
w Pared

im Media logaritmica
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Tabla B.2 Unidades bésicas del Sistema Internacional y unidades

suplementarias
Magnitud Nombre Simbolo
Longitud metro m
Masa kilogramo kg
Tiempo segundo s
Corriente eléctrica ampere A
Temperatura termodinamica kelvin K
Cantidad de sustancia® mol mol
Intensidad luminosa candela cd
Angulo plano radian rd
Angulo sélido estereorradian ST
9El mol comrespande 2l gramo mol del sistema cgs de unidades.
Tabla B.3 Unidades secundanas del Sistema Internacional
Magnitud Nombre Simbolo Definicién
Frecuencia Hz s}
Fuerza N kg m/s?
Presién, esfuerzo Pa N/m?
Energia, trabajo J N m
Potencia W Jis
Carga eléctrica,
cantidad de electricidad C As
Potencial eléctrico,
fuerza eletromotriz v JC
Capacitancia eléctrica F cv
Resistencia eléctrica Q V/A
Conductancia eléctrica S Q-!
Flujo magnético Wb Vs
Densidad de fiujo magnético T Wb/m?
Inductancia H Wh/A
Flyjo hminoso Im cd sr
Iluminancia Ix Im/m?
Temperatura Celsius grado Celsius °C 1°C=1K*

2Temperatura Celsius T ~ Tp, donde T sc expresa o kelvins y Ty = 273.15 K. La unidad grado Celsius &s
1gual a la unidad keivin.
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Tabla B.4 Unidades reconocidas que no pertenecen al Sistema Intemacional

Magnitud Nombre Simbolo Definicién
Tiempo minuto min 60 s
hora h 60 m
dia d 24 h
Angulo plano grado 0 (r/180) rad
minuto F (1/60)°
segundo " (1/60)
Volumen litro 1 1073 m?
Masa tonelada (métrica) t 107 kg
Energia electron volt eV 1.60219 x 10-1% J
Masa de los atomos  unidad de masa atdmica u 1.66057 x 10~27 kg
Longitud unidad astrondmica AU 1.49597.870 x 10° m
parsec pc 206,265 AU
Presion bar bar 10° Pa

Adaptado de NZS 6501:1092 “Units of Measurement”, Standards Association of New Zealand, Wellington.

Tabla B.5 Muiltiplos de unidades del Sistema Internacional

Factor Prefijo Simbolo
10'8 exa E
1015 peta P
1012 tera T
10° giga G
108 mega M
10° kilo k
102 hecto h
10 deca da
g™ deci d
102 centi c
1073 mili m
10— micro 7
107 nano n
10712 pico P
10-18 femto T
1018 ato a




Tabla B. 6 Factores de conversion
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Temperatira
Longitud
Velocidad

Volumen

Masa
Fuerza
Esfuerzo

Presion

Energia, trabajo

Potencia

Flujo de calor por
unidad de area

Coceficiente de
transferencia
de calor
Flujo de masa por
unmdad de area
Flujo de moles por
umtad de drea
Densidad

Emalpia
Calor especifico

Viscosidad
dinamica

Difusividad
Coanductividad

térmica

0.555 K/°R

T[°R] = T[°F] + 459.67
0.3048 m/pie

2.54 cm/pulgada
0.3048 (m/s)(pie’s)
0.4470 (m/s)(mph)
2.832 x 1072 m*/pie’
3.785 x 10~? m?/gal
42 gal/bbl (aceite)
0.4536 kg/lb

4.448 N/tb,

47.88 (N/m?)(1b;/pie?)
6895 (N/m?)psi

6895 Pa/psi

1.0133 x 10° Pa/atm
760 torr/atm

1055 J/Btu
4187 J/keal”
1.6021 x 10712 Jev

0.2931 W/(Btwhr)
3.155(W/m?)(Btw/pie? hr)

5.678

(W/m? K)(Btu/pie? hr °F)
1.3563 x 1073

(kg/m?s) (Ibipie*hr)

1.3563 x 10-3
(kmol/m?s)/(tb mole pie?® hr)
16.08 (kg/m?)/(Ib/pie?)

515.3 (kg/m®Y(slug/pie®)
2326 (J/kg)/(Brwib)

4187 (J/kg K)(Btwlb °F)

47.88 (kg/m s)(Ibss/pie?)
107* (kg/m syep
2.581 x 107° (m?s)(pie’/hr)

1.731 (W/m K)(Btwhr pie°F)

T{K] = T{°C) + 273.15
1609 m/mi

0.2778 (nv/s)(knvh)

1.6093 (ke/h)/(mph)

103 m¥/litro

4.545 x 1073
m>/galén imperial

14.59 kg/stug

10~> N/dina

10~! (N/m?)dina/cm?)

10° Pa/bar
133.3 Pa/torr

1077 Yierg
1.356 )pie Ibs

0.7457 kW/hp
4.187 x 10* (Wfm?)/(cal/cm®s)

4.187 x 104
(Wim? K)/(cal/em?s°C)

10~ (kg/m?)/(g/cm?s)
[
(kmol/m?s)/(g mole/cm?s)

10° (kg/m®)/(g/em’)

4187 (J/kg)/(callg)
4187 (J/kg K)(cal/g °C)

10! (kg/m s)/poise
1 (kg/m s)/(kg/m 5)
10~4 (m%/3)/(cm?/s)

418.7T (W/m K)/(cal/s cm °C)

ACaloria LT, {czloria de¢ 1a Tabla de Vapor imemacionzl). También se vsa la caloria temmoquimica, en la cual hay 4184

Jkcal.
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Apéndice C: Graficos

Lista de Figuras

C.1 Regimenes de flujo por conveccion forzada y natural en un 110 o RRRMRS |



Numero de Reynolds, Rep
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Figura C.1 Regimenes de flujo por conveccion forzada y natural en un tubo.
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(a) Regimenes de flujo mixto por conveccion forzada y natural en un tubo
vertical; 1072 < PrD/L < 1. (b) Regimenss de Bujo mixto por conveccién forzada y
natural en un tubo horizontal; 1072 < PrD/L < 1 [37). (Adaptado con autorizacion.)






