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ÖZET 

Doktora Tezi 

 

DÖNEL HELĠSEL ĠÇ BORULU  

ISI DEĞĠġTĠRĠCĠLERĠNDE ISI TRANSFERĠ  

VE BASINÇ KAYBININ ANALĠZĠ 

 

Tarkan KOCA 

 

Fırat Üniversitesi 

Fen Bilimleri Enstitüsü 

Makina Mühendisliği Anabilim Dalı 

2007, Sayfa: 131 

Bu çalıĢmada, helis sayısı farklı olan helisel borularda ısı transferini artırmak için, 

helisel boruların döndürülmesi deneysel olarak ele alınmıĢtır. Dönen helisel borulardaki ısı 

transferini ve oluĢan basınç kayıplarını belirlemek için deney seti kurulmuĢtur. Isı transferi ve 

basınç kayıpları farklı kapasite oranlarında, farklı debilerde ve farklı dönme sayılarında 

hesaplanmıĢtır. Her tip boru için yapılan bu deneylerde akıĢ türbülanslıdır. Hem iç boru için 

hem de iç boru ile dıĢ boru arasındaki anular aralıklar için hesaplamalar yapılmıĢtır. Bütün 

deney sonuçları birbirleriyle karĢılaĢtırılarak en iyi sonuç elde edilmeye çalıĢılmıĢtır. Elde 

edilen sonuçlara göre Nusselt sayısı, basınç kaybı miktarı, ısı değiĢtirgecinin etkinlik değeri 

bulunmuĢ ve Reynolds sayısına göre grafikleri çizilmiĢtir. Ayrıca her tip boru için ampirik 

formüller elde edilmiĢtir.  

Yapılan deney sonuçlarına göre en iyi ısı transferi beĢ helisli boruda ve bu boru 300 

dev/dak hızla dönerken elde edilmiĢtir. BeĢ helisli boru dakikada 300 devirle dönerken 

dönmeyen düz boruya göre ısı transferi %211,63 basınç kaybı da 156,50 artmıĢtır. Helisel 

borularda ısı transferi düz boruya oranla daha iyi olmakta fakat hem dönmenin etkisiyle hem de 

heliselliğin etkisiyle basınç kayıplarında artıĢlar olmaktadır. Ancak bu kayıp ısı transferi 

kazancına göre önemsenmeyecek miktardadır. 

Anahtar Kelimeler: Isı transferi, ısı değiĢtirgeçleri, dönen helisel borular içerisinden 

akıĢ, türbülanslı akıĢ, ikincil akıĢlar 
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ANALYSIS OF HEAT TRANSFER AND PRESSURE LOSS IN  

HEAT EXCHANGERS WITH BOTH HELICAL  

AND ROTATIONAL INNER PIPE 

 

Tarkan KOCA 

Fırat University 

Graduate School of Natural and Applied Sciences 

Department of Mechanical Engineering 

2007, Page: 131 

In this study, to increase heat transfer in helical pipes which have different number of 

helices, rotation of helical pipes was investigated experimentally. An experimental set up was 

established to determine heat transfer and pressure loss in rotational helical pipes. Heat transfer 

and pressure loss were calculated with different rates of capacity, different flow rates and 

different number of rotations. In these experiments, which were done for every kind of pipe, the 

flow was turbulent. The calculations were performed for both internal pipe and the annular 

spaces between internal pipe and external pipe. All experiment results were compared with each 

other to get the best results. Nusselt numbers, pressure losses and effectives values of 

exchangers were obtained depending on experimental results and the results were plotted 

according to various Reynolds numbers. Besides, empirical formulas were derived for every 

kind of pipe. 

According to results of experiments, the best heat transfer was obtained in the pipe with 

five helices with rotating at 300 rpm. When the pipe with five helices was rotating with 300 

rpm, heat transfer increased 211,63% and pressure loss increased 156,50% compared to straight 

pipe. Heat transfer is better in helical pipes compared to straight pipes, but pressure loss also 

increases with the effects of rotation and helices. However, this loss can be ignored due to the 

fact that it is very small compared to gaining of heat transfer. 

Keywords: Heat transfer, heat exchangers, flow in rotational helical pipes, turbulent 

flow, secondary flows 
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1.GĠRĠġ 

 

 

Enerji, insanoğlunun yaĢamını devam ettirebilmesi açısından yıllardır çok önemli bir 

etken olmuĢtur. Hızla artan nüfusun ve geliĢen sanayinin enerji ihtiyaçları kısıtlı kaynaklarla 

karĢılanamamaktadır. Enerji üretimi ve tüketimi arasındaki açık gün geçtikçe artmaktadır. 

Bugünün dünyasında geliĢme ve güçlenme açısında en önemli stratejik unsur enerjidir. 1970’li 

yıllardan itibaren enerjinin verimli kullanılması üzerine bilim adamları önemli araĢtırmalar 

yapmıĢlardır. Bu çalıĢmalar sonucunda baĢlayan bilimsel ve teknolojik geliĢmeler, üretim 

sürecindeki hızlı makineleĢme, beraberinde enerji ihtiyacını da gündeme getirmiĢtir. 

ÇalıĢmaların en temel amacı enerjiden en üst derecede yararlanmaktır. Yapılan çalıĢmalarda 

enerji dönüĢüm hesapları da önemli yer tutmaktadır. Enerjinin yeterli, zamanında, kaliteli, 

ekonomik, güvenilir ve temiz olarak kullanıcılara sunumu günümüzde ülkelerin geliĢmiĢlik 

düzeylerini belirleyen en önemli göstergelerden birisidir. Sanayinin olduğu kadar halkın günlük 

yaĢantısının da en önemli girdilerinden olan enerjiye talep sürekli olarak artarken enerji 

kaynakları da hızlı bir Ģekil de tükenmektedir. Sürdürülebilir bir dengenin sağlanabilmesi için 

enerji kaynak çeĢitliliğinin sağlanması ve konvansiyonel enerji kaynaklarının yanında, 

yenilenebilir enerji kaynaklarının kullanıma sunulması büyük önem kazanmıĢtır. Kaynakların 

en verimli, akılcı kullanımının bazı bilim dallarına konu olduğu günümüzde, sanayinin, 

ulaĢtırmanın ve toplumsal yaĢantımızın itici gücü durumunda olan enerjiyi akılcı kullanmanın 

önemi de kendiliğinden ortaya çıkmaktadır. Bugün kullandığımız enerjinin önemli bir miktarı 

petrol, kömür, doğal gaz olup fosil yakıtlardan oluĢmakta ve rezervlerinin sınırlı olması da 

enerjinin verimli ve tasarruflu kullanmasını gerektirmektedir. Ġnsanın doğası gereği daha iyisini 

istemesi, günümüzde yaĢam standartlarının yükselmesi, rahat ve lüks yaĢama isteği enerji 

tüketimini çok hızlı artırmaktadır. Ayrıca sanayileĢmeye ve teknolojik geliĢmelerde çok hızlı 

artmaktadır.  

Bu durumda hem enerjiyi geri kazanma metotlarının geliĢtirilmesi hem de enerji 

tasarrufu büyük önem taĢımaktadır. Enerji tasarrufu, enerji arzının azaltılması veya kısıtlanması 

Ģeklinde düĢünülmemelidir. Enerji tasarrufu, kullanılan enerji miktarının değil ürün baĢına 

tüketilen enerjinin azaltılmasıdır. Enerji maliyetlerini düĢüren üretici, aynı miktardaki mal veya 

hizmetleri daha az enerji veya aynı miktar enerji ile daha çok mal ve hizmet üreterek, ulusal ve 

uluslararası alanda rekabet gücünü arttıracaktır ki bu da yine enerji geri kazanım metotlarının 

geliĢtirilmesi ile mümkündür. 

Ülkemizdeki enerji tüketimi geliĢmiĢ ülkelere oranla oldukça düĢüktür. Ancak 

geliĢmekte olan bir ülke olduğundan enerji tüketimi de hızla artacaktır. Ülkemiz petrol, 

doğalgaz gibi fosil türevli yakıtlar açısından zengin kaynaklara sahip değildir. 



 2 

Bu nedenlerden dolayı enerji üretim ve dönüĢüm verimini artırmak bizim için çok 

önemlidir. ÇalıĢmaların en temel amacı enerjiden maksimum Ģekilde yararlanmaktır. 

Günümüzde ısı transferinin artırılması ve buna bağlı olarak da enerjiden tasarruf edilmesi 

oldukça önem kazanmıĢtır. 

Mühendislik uygulamalarının en önemli ve en çok karĢılaĢılan iĢlemlerinden birisi, 

farklı sıcaklıklardaki iki veya daha fazla akıĢkan arasındaki ısı değiĢimidir. Isı değiĢtiricisi, 

fiziksel olarak birbirinden ayrılmıĢ, en az iki akıĢkan arasında ısı iletimi sağlamak için 

tasarımlanmıĢ cihazdır. Enerjinin verimli ve tasarruflu kullanılması açısından da yoğun 

araĢtırmalar yapılmıĢtır ve yapılmaktadır. Isı transferi artırma konusunda baĢta ısı değiĢtirgeçleri 

uygulamaları olmak üzere son yıllarda önemli geliĢmeler kaydedilmiĢtir. Sanayinin ve nakil 

araçlarının hemen hemen her dalında kullanılan ısı değiĢtirgeçlerinin boyutlarının minimize 

edilmesi, ekonomik olması ve enerji tasarrufunun en üst seviyede olması önem kazanmıĢtır. 

Isı değiĢtirgeçleri pratikte termik santrallerde, kimya endüstrilerinde, ısıtma, 

iklimlendirme, soğutma tesisatlarında, taĢıt araçlarında, elektronik cihazlarda, alternatif enerji 

kaynaklarının kullanımında, ısı depolanması gibi birçok yerde bulunabilmektedir. Sanayinin 

neredeyse her dalında kullanılıyor olması da önemlidir. Özellikle atık enerjilerin ısı 

değiĢtirgeçleri yardımıyla faydalı ve kullanılabilir duruma getirilmesi kullanım alanını oldukça 

artırmaktadır. 

Isı değiĢtirgeçleri değiĢik tiplerde olup; ısı transfer Ģekline, konstrüksiyonlarına, akıĢkan 

sayısına, akıĢkanların faz değiĢimlerine, akıĢkanın akıĢ Ģekillerine, ısı transfer yüzey alanının ısı 

transfer hacmine oranına göre sınıflandırılabilirler. Ayrıca ısı değiĢtirgeçleri; reküperatif, 

rejeneratif ve karıĢımlı olarak ta sınıflandırılabilirler. Reküperatif ısı değiĢtirgeçlerinde ısı 

değiĢimi süreklidir ve akıĢkanlar belirlenen bölmelerden geçerlerken ısı transferi gerçekleĢir. 

Aynı yönlü paralel akım, zıt yönlü paralel akım, çapraz akım ve karıĢım akım olarak dört farklı 

tipte imal edilebilirler. Rejeneratörlerde ise ısı alıĢveriĢi dolaylı olur yani rejenaratörlerin 

içinden geçen yüksek sıcaklıktaki gazlar duvarları ısıtır ve bu gaz kesilerek soğuk gaz ters 

yönden rejenaratörden geçirilir. Böylelikle ısı transferi gerçekleĢir. KarıĢımlı tip ısı 

değiĢtirgeçlerinde ise her iki akıĢkan karıĢtırılarak ısı transferi gerçekleĢtirilir. Ancak karıĢımlı 

ısı değiĢtirgeçlerinde yoğunlukları farklı sıvılar kullanılmalıdır ve düĢük yoğunluklu sıvı 

aĢağıdan yukarıya, yüksek yoğunluklu sıvı ise yukarıdan aĢağıya yer değiĢtirerek ısı transferi 

sağlanmalıdır. 

Isı değiĢtirgeci kullanımında bazı hususlara dikkat etmek gerekir. Atık gaz kullanılan 

sistemlerde kullanılacak ısı değiĢtirgecinin etkinliği yüksek olmalıdır. Özellikle yüksek 

sıcaklığa sahip atık gazlar yardımıyla elde edilen kızgın buharın kullanılacağı sistemlerde buna 

dikkat edilmelidir. 
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Isı transferinin artırılması uygulamalarında akımın türbülanslı olması veya ısı transfer 

yüzeyinin artırılması maliyet açısından dikkate alınmalıdır. Isı transferindeki artıĢ ile toplam 

maliyet arasındaki iliĢki dikkatle incelenmelidir. Bu masrafları ısı değiĢtiricisin imalatı için 

kullanılan malzemeler ve kullanım sırasında bakım ve iĢletme masrafı ve enerji masrafı olarak 

üç kısımda inceleyebiliriz. Yani atık gazları kullanırken oluĢabilecek diğer masraflar da göz 

önünde bulundurulmalıdır. Bir ısı değiĢtirgecinde en önemli amaç sıcak suyun çıkıĢ sıcaklık 

değeri ile soğuk suyun çıkıĢ sıcaklık değerinin birbirine çok yakın olmasıdır. Yapılan bütün 

çalıĢmalarda buna ulaĢılmaya çalıĢılmıĢtır. Bu sıcaklıkları birbirine yaklaĢtırmaya çalıĢtıkça 

basınç kayıpları da artmaktadır. Basınç kayıplarının artması bize iĢletme masrafı olarak 

yansımakta ve maliyeti artırmaktadır. Özellikle ısı değiĢtirgeci imalatlarında buna çok dikkat 

etmek gerekir. Bunun için maliyet analizi yapmak da gerekir. Isı değiĢtirgeçlerinde türbülanslı 

akımda ısı transferi daha fazla olmaktadır. Laminer akıma oranla ısı transfer miktarının fazla 

olmasının nedeni laminer akımda akıĢ katmanlar halinde, türbülanslı akımda ise partiküller 

halinde olmaktadır. Türbülans yüzeyi arttıkça ısı geçiĢi de oldukça fazla olmaktadır. Isı geçiĢ 

katsayısının artırılması ısı değiĢtirgeçlerinin boyutlarının küçültülmesini sağlayacaktır. Isı 

değiĢtirgeçlerinin boyutlarının küçültülmesi üretim masraflarını azaltacaktır. 

Isı transferini iyileĢtirme teknikleri aktif ve pasif olmak üzere ikiye ayrılır. Isı transfer 

edilen akıĢkana ilave enerji verilerek ısı transferi artırılıyorsa bu yöntem aktif, ilave enerji 

vermeden ısı transferindeki iyileĢmeyi sağlayan yönteme de pasif yöntem denir. 

Aktif yöntemler, sistemde ilave enerjinin kullanıldığı yöntemlerdir. Mesela, yüzeyin 

döndürülmesi, cidardan açılan küçük deliklerden akıĢın emilmesi, akım ortamına ilave 

akıĢkanın basılması, akıĢın titreĢiminin sağlanması, mekanik yardımcıların kullanılması, akıĢın 

mekanik araçlar yardımıyla karıĢtırılması, yüzey titreĢiminin oluĢturulması ve elektrostatik 

alanların oluĢturulması birer aktif yöntemdir. 

Pasif yöntemde ilave enerjinin kullanılmadığı yöntemdir. Bu yönteme yüzey 

pürüzlüğünün artırılması, akıĢ alanına ilave elemanların yerleĢtirilmesi, ısı geçiĢ yüzey alanının 

büyütülmesi, yüzeyin iĢlenerek kaplanması, yüzeyin değiĢtirilmesi gibi yöntemler örnek olarak 

verilebilir. Bu iĢlemlerdeki amaç ısı transfer yüzeyinin artırılması ile transfer edilecek ısı 

miktarını artırmaktır. Yüzeyleri; kanat, pervane gibi değiĢik Ģekillerde büyüterek ısı transferini 

artırmak bütün ısı değiĢtirgeçlerinde kullanılır.  

Isı transfer yüzeyini artırma dıĢında akıĢ türünü değiĢtirmek veya ikincil akıĢlar üretmek 

de pasif yöntemlerdendir. Bunları oluĢturmak için boru içine yerleĢtirilen parçalar, helisel 

bükülmüĢ borular, giriĢe yerleĢtirilen girdap üreticileri, bükülmüĢ bant parçaları, vida tipi 

döndürme parçaları, yüzey gerilim aletleri, kaynama ve yoğuĢma da sıvı akıĢını yönlendirmek 

için açılmıĢ yüzeyler veya yönlendirici kanatlar kullanılır. 
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Isı transferini iyileĢtirme yöntemlerinin kullanılması ısı transferini artırırken basınç 

kaybı da artmaktadır. Basınç kayıplarının artması iĢletme maliyetini artıracağından dikkatle göz 

önünde bulundurulmalıdır. Yüksek performanslı ısıl sistemler tasarlanırken, tasarım ve iĢletim 

basamaklarının düĢük olması istenir. 

Isı transferi araĢtırmasının önemli alanlarından birisi de borulardaki akıĢ olayıdır. AkıĢ 

tipinin dıĢ veya iç akıĢ oluĢuna, akım alanının laminer veya türbülanslı olmasına, akıĢın akım 

yönünde geliĢmekte veya tam geliĢmiĢ olmasına ve sistemdeki ısıl sınır koĢullarına bağlı olarak 

ısıl sistemlerdeki akım ve ısı geçiĢ karakteristiklerinin değiĢimleri belirlenebilir. Bu akım ve ısı 

geçiĢ karakteristikleri, kullanılan iyileĢtirme tekniğine göre, iĢletme veya tasarım 

parametrelerine bağlı olarak etkileĢimleri ayrıca belirlenir.  Isı geçiĢ yüzeyini artırmak için 

yapılan çalıĢmalarda, yüzeyde kanallar açılmakta, eğrisel yüzeyler oluĢturulmakta, pürüz 

elemanları ve kanatçıklar kullanılmakta olup, daha etkili sonuçlar elde edebilmek için birden 

fazla iyileĢtirme tekniğinin kullanıldığı çalıĢmalarda yapılmıĢtır. Özellikle çok fazla kullanılan 

türbülatörler, ısı transfer alanını artırmaları, akıĢa rahatça yerleĢip sınır tabakayı parçalayıp 

tekrar oluĢmasını sağlamaları, akım yolunu uzatmaları, türbülans değerini artırmaları ve 

dönmeli ve ikincil akıĢ oluĢturmaları nedeniyle ısı transferini artırmaktadırlar. Sanayide 

kullanılan baĢlıca önemli enerji tasarrufları; yanma veriminin iyileĢtirilmesi, atık sudan ısı geri 

kazanımı, atık baca gazından ısı geri kazanımı, havadan havaya ısı geri kazanımı, kazan 

brülöründen ısı geri kazanımı, yalıtım ceketleri ile kazanım, flaĢ buhardan ısı geri kazanımı, 

soğutma kulelerinde enerji tasarrufudur. Özellikle endüstriyel tip kazanlarda ve kalorifer 

kazanlarında ısı transferinin, dolayısıyla kazan veriminin artırılması için türbülatör (türbülans 

üretici) kullanımı oldukça yaygınlaĢmıĢtır.  Örneğin, spiral kanatçık kullanımıyla bir taraftan 

akım döndürülürken diğer taraftan da ısı geçiĢ yüzey alanı artırılırken, kanatçıkların 

geometrilerine ve tasarım parametrelerine göre akım alanı içerisindeki türbülans Ģiddetinin de 

artırılması söz konusudur. AkıĢ ortamına bükülmüĢ Ģeritler, pervaneler, kanatçıklar, sarımlı 

teller yerleĢtirerek oluĢturulan dönmeli akıĢlar ısı transferini oldukça artırmaktadır. Ġki çeĢit 

dönmeli akıĢ mevcuttur. Bunlar boru boyunca dönmeli akıĢ ve sadece boru giriĢinde olan 

dönmeli akıĢtır. Boru boyunca dönmeli akıĢta ısı transferi miktarı yüksek olup, basınç kayıpları 

da artmaktadır. Çünkü akıĢkan sürekli dönme etkisinde olup pompalama gücü oluĢmaktadır. 

Sadece boru giriĢindeki dönmeli harekette ise ısı transferi biraz artmakta ancak basınç kayıpları 

ısı transferine oranla çok fazla değildir. Çünkü akıĢkana sadece giriĢte dönme etkisi verilip boru 

içerisinde serbest bırakılmaktadır. 
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Bu çalıĢmada iç içe iki borudan oluĢan ısı değiĢtirgeci kullanılmıĢtır. Ġç içe borulu ve iç 

borusu helisel ısı değiĢtiricisinde iç boru döndürülmüĢtür. Düz ve farklı helisel borular 

döndürülerek ısı transferi artırılmaya çalıĢılmıĢtır. Ġç boru içerisinde sıcak su, dıĢ borudan ise 

soğuk su geçirilerek deneyler yapılmıĢtır. Dönen düz ve helisel borularda ısı transferi ve basınç 

kayıpları tespit edilmiĢtir. BeĢ çeĢit iç boru kullanılmıĢtır. Bunlar düz boru, iki helisli boru, üç 

helisli boru, dört helisli boru ve beĢ helisli borudur. DıĢ boru sabit tutulup; iç boru önce 

dönmeden daha sonrada 100 devir/dak, 150 devir/dak, 200 devir/dak, 300 devir/dak, 400 

devir/dak, 500 devir/dak 750 devir/dak ile dönerken deneyler yapılmıĢtır. Bütün bu deneyler 

ayrıca her boru için dört kapasite oranı ile yapılmıĢtır. Kapasiteler oranı, 1, 0,75, 0,50, 0,25 

olarak alınmıĢtır. 

Yapılan bu deneylerde helis sayısı arttıkça ısı transferinde artıĢlar olmuĢ ve helis 

sayısına göre değiĢik devir sayılarında artıĢ en üst seviyede olmuĢtur. Ancak ısı transferindeki 

artıĢ miktarına oranla basınç kaybı çok fazla olmamıĢtır. 

Ayrıca bu çalıĢma Fırat Üniversitesi Bilimsel AraĢtırma Projeleri (FÜBAP) tarafından 

1294 numaralı proje olarak desteklenmiĢtir. 
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2. ÇALIġMANIN LĠTERATÜRDEKĠ YERĠ 

 

 

Bu çalıĢmada, dıĢ boru sabit alınıp, içteki boru beĢ farklı tipte alınarak deneyler 

yapılmıĢtır. Ġçteki boru önce düz boru alınarak yedi farklı devirde ölçümler yapılmıĢtır. Ayrıca 

bu iĢlemlerin hepsi diğer iç borular içinde uygulanmıĢtır. Düz boru dıĢında iki helisli, üç helisli, 

dört helisli ve beĢ helisli iç borular ile deneyler yapılmıĢtır. Isı geçiĢi, sanayide çok fazla alanda 

kullanıma sahip olduğundan dolayı, bu konuda akademik olarak da oldukça çalıĢma yapılmıĢtır. 

Bu çalıĢmaların önemli bir kısmı da ısı geçiĢinin daha iyi olabilmesi için farklı sınır Ģartlarında 

yapılmıĢ olmasıdır. Türbülatörler ve dönmeli akıĢlar litarütürde geniĢ yer bulmaktadır. 

Lozza ve Merlo [1], çeĢitli kanatçık düzenlemeleri kullanarak, hava soğutmalı 

konderserlerdeki ve sıvılı soğutuculardaki ısı transferini araĢtırmıĢlardır. 15 adet aynı tür boru 

fakat değiĢik kanatçık yüzey geometrisine sahip kanatçıklar kullanmıĢlardır. Kullanılan 

kanatçıkların ısı transferinde etkili olduğu gözlemlenmiĢtir. 

K.Yakut ve B. ġahin [2], boru içerisindeki akıĢta, dairesel kesitli helisel yay 

kullanımının ısı geçiĢi üzerindeki etkisini deneysel olarak incelemiĢlerdir. Sonuçta tel sargıların 

Reynolds sayısının 13000’e kadar avantajlı olduğu belirlenmiĢtir. 

ġara ve ark. [3], düz yüzeyli bir kanal içerisine dikdörtgen kesitli bloklar yerleĢtirerek, 

ısı transferini araĢtırmıĢlardır. ÇalıĢmada, ısı transferinin bloklar arasındaki boĢluğa, blokların 

pozisyonuna ve diziliĢine göre artırabileceği veya azaltabileceği tespit edilmiĢtir. En iyi transfer 

artıĢı, blokların akıĢa paralel ve birbirlerine göre rastgele diziliĢinde ortaya çıkmıĢtır. 

Patankar [4], yaptığı çalıĢmada akıĢ yönünde kesiti periyodik olarak değiĢen dikdörtgen 

kesitli kanallarda, tam geliĢmiĢ akıĢ Ģartlarında ısı transferini ve akıĢkan akıĢını incelemiĢtir. 

Hesaplamalar için öncelikle temel denklemler periyodik sınır Ģartları altında ayrıklaĢtırılarak 

sayısal olarak çözülmüĢtür. Burada hız bileĢenlerinin akıĢ alanının periyodik karakteri nedeniyle 

tüm kanaldaki akıĢ analizinin tek bir modül ile incelenmesinin mümkün olduğu, termal sınır 

Ģartlarına bağlı olarak periyodik Ģartların farklılık gösterdiği belirlenmiĢtir. Üniform duvar 

sıcaklığında hız ve sıcaklık profillerinin modüllerde periyodik olarak değiĢmesi nedeniyle 

benzer olduğu tespit edilmiĢtir. Verilen bir duvar ısı akısında sıcaklık alanının periyodik olarak 

kendisini tekrarladığı tespit edilmiĢtir. Periyodik tam geliĢmiĢ akıĢ kavramı ve çözüm yöntemi 

ile bu tür ısı transfer mekanizmalarının ilk teorisini geliĢtirmiĢtir. Periyodik tam geliĢmiĢ 

akıĢtaki Nusselt sayısının, düz kanal akıĢına göre çok yüksek olduğu ve Reynolds sayısının bir 

fonksiyonu olduğu tespit edilmiĢtir. 
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Lehman ve Wirtz [5], kanallar içine yerleĢtirilmiĢ blokları iki boyutlu ele alarak 

bloklara sahip kanallarda sürtünme katsayısını geometrik parametreleri değiĢtirerek 

incelemiĢlerdir. Yapılan çalıĢmada Reynolds sayısının 670 ile 3000 arasındaki değerlerinde 

akıĢın geçiĢ bölgesinde olduğunu tespit etmiĢlerdir. AkıĢ alanı içine termal olarak aktif olan 

toplam 30 blok ve periyodik akıĢ Ģartlarını elde etmek üzere akıĢ yönünde 11 blok 

kullanmıĢlardır. Reynolds sayısı ve geometrik parametrelere bağlı olarak Nusselt sayısı için 

korelâsyonlar elde etmiĢlerdir. 

Sparrow [6], dikdörtken kesitli kanalların bir yüzeyine ısı yayan bloklar yerleĢtirilmesi 

durumu için ısı transferi ve basınç düĢümünü 330× 4 cm ebatında hava kanalı kullanılarak 

deneysel olarak incelemiĢtir. Isı üretimini bloklar içine rezistans yerleĢtirerek 

gerçekleĢtirmiĢlerdir. DeğiĢik ebatlarda dikdörtgen ve silindirik bloklar kullanılarak blok 

sayısının azaltılması durumunda ısı transferi ve basınç düĢümünün değiĢimini araĢtırmıĢlardır. 

Reynolds sayısının üç değiĢik değeri (Re=1690, 2250 ve 2625) için ortalama hız ve minimum 

akıĢ alanında ölçümler yapmıĢlardır. Söz konusu çalıĢmada, genel olarak, düz kanala nazaran 

dikdörtgen blokların bulunması halinde Nusselt sayısının %40, silindirik blok halinde %28 

civarında, blok sayısının azaltılması halinde ise %37 civarında arttığı tespit edilmiĢtir.Choi ve 

Ortega [7], tarafından sabit ısıtıcı elemanın monte edildiği kanalda karıĢık konveksiyonla ısı 

transferi incelenmiĢtir. YalıtılmıĢ yüzeye ısıtıcı eleman gömülmüĢ olup karĢı yüzey sabit 

sıcaklıkta tutulmuĢtur. Kanal eğim açısının, Reynolds sayısının ve Grashof sayısının, Nusselt 

sayısına, maksimum ısıtıcı eleman sıcaklığına etkisi araĢtırılmıĢtır. Reynolds sayısı arttıkça, 

kanal eğim açısının, Nusselt sayısı ve maksimum ısıtıcı eleman sıcaklığı üzerinde etkisinin 

azaldığı ve yok olduğu bulunmuĢtur. DüĢük Reynolds sayılarında ve yüksek Grashof sayılarında 

ters akıĢlar oluĢtuğu ve Nusselt sayısının ise arttığı gözlenmiĢtir. Isı transferinde en iyi 

performans kanalın dikey olması durumunda elde edilmiĢtir. 

Kelkar ve Patankar [8], kanatçıklı kanallarda akıĢ ve ısı transferini akıĢkan özelliklerini 

sabit ve akıĢı iki boyutlu ele alarak incelemiĢlerdir. Bu çalıĢmada, paralel iki levha kullanılmıĢ 

ve parelel levha yüzeylerine kanatçıklar yerleĢtirilerek akıĢ simüle edilerek çözülmüĢtür. Levha 

yüzeyleri sabit sıcaklıkta tutulmuĢtur.. Yapılan çalıĢma sonucunda belirli bir mesafeden sonra, 

akıĢ ve sıcaklık alanlarının periyodik olarak tekrar ettiği tespit edilmiĢtir. Hesaplamalar farklı 

geometrik parametrelerde Reynolds sayısı, Prandtl sayısı, kanatçık iletkenliği vb. değiĢtirilerek 

incelenmiĢtir. Levha yüzeylerine kanatçıklar yerleĢtirildiğinde akıĢkan daha fazla yüzey ile 

temas ettiğinden ve karıĢarak hareket ettiğinden dolayı ısı transferinin arttığı gözlemlenmiĢtir. 

Ayrıca; basınç düĢümündeki artıĢın ısı transferinin artmasına yardımcı olduğu bulunmuĢtur. 
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Vogel ve Eaton [9], kademeli kanalda; duvar kenarlarında ayrılan sınır tabakalarında ve 

arka basamakta kombine ısı transferi ve akıĢ ölçümlerini deneysel olarak incelemiĢlerdir. Bu 

çalıĢmada; yüzeylerde sabit ısı akısı kabulü yapılarak Reynolds sayısı ile sınır tabakası 

kalınlığının fonksiyonu olarak Stanton sayısı ve yüzey sürtünme katsayısı profilleri elde 

edilmiĢtir. Yüzey sürtünmesi sıcaklık profilleri duvar yakınlarında ısı transferini kontrol eden 

faktörler olarak ele alınmıĢtır. Bunun yanında sürtünme katsayısının, tekrar kavuĢma noktası 

yakınlarındaki ısı transferini kontrol eden mekanizma olduğu, Stanton sayısı ve sürtünme 

katsayısının basamak öncesinde düĢük basamakta yüksek, basamaktan sonra tekrar düĢmeye 

baĢladığı tespit edilmiĢtir. Hız profili gradyantlarının basamak bölgesinde yüksek, basamak 

bölgesi dıĢında düĢük olduğu, sıcaklıkların ise zeminde maksimum olduğu, kanal üst 

kısımlarına doğru azaldığı tespit edilmiĢtir.  

Kennedy ve Zebib [10], yatay kanalların üst ve alt levhasına yerleĢtirilen ısıtıcı 

elemanların akıĢkan sıcaklığı üzerine etkisini incelemiĢlerdir. Isıtıcı elemanların üst levhaya 

yerleĢtirilmesi durumunda maksimum ısıtıcı eleman sıcaklığının, alt levhaya yerleĢtirilmesi 

durumunu iki katına kadar çıkabildiğini belirlemiĢlerdir. 

Papanicolau ve Jaluria [11], bir veya daha fazla ısıtıcı eleman yerleĢtirilmiĢ dikdörtgen 

kesitli kapalı hacimlerdeki ısı transferini eĢlenik karıĢık konveksiyon ile incelemiĢlerdir. Isıtıcı 

elemanların dikey duvara yerleĢtirilmesinin ısıtıcı elemanların soğutulması açısından daha 

olumlu sonuç verdiğini gözlemlemiĢlerdir.  

Bayazıtoğlu ve Davalath [12], birbirine paralel olarak yerleĢtirilmiĢ dikdörtgen kesitli 

bloklar bulunan iki boyutlu bir kanalda zorlanmıĢ konveksiyonlu akıĢ ile kontrol hacmi yöntemi 

ve SIMPLE algoritmasını kullanarak akıĢ ve ısı transferinin sayısal analizini yapmıĢlardır. Bu 

analizler yapılırken sıkıĢtırılamayan akıĢ için eliptik formdaki Navier-Stokes denklemleri 

kullanılmıĢtır. Laminer geliĢmekte olan akıĢ için kanal boyunca sıcaklık, akım çizgileri, Nusselt 

sayısı dağılımları verilmiĢ, Reynolds sayısı, blok yüksekliği, bloklar arası mesafe vb. 

parametrelerin söz konusu parametreler üzerindeki etkileri araĢtırılmıĢtır. 

Kim ve Anand [13], yüzeyinde bloklara sahip kanallarda tam geliĢmiĢ laminer akıĢı 

sayısal olarak incelemiĢlerdir. Hesaplar akıĢ ve geometrik parametreler değiĢtirilerek 

tekrarlanmıĢtır. Isı transferinin blokların akıĢla temasta olan yüzeylerinde gerçekleĢtiği ortalama 

Nusselt sayısı ve termal direncin Reynolds sayısı, blok yüksekliği, zemin et kalınlığı, zemin 

iletkenliği vb. parametrelere bağlı olduğu tespit edilmiĢtir. 

Kim ve Anand [14], elektronik elemanları temsil eden içinde ısı üretilen bloklara sahip 

kanallarda ısı transferini ve sürtünme katsayısının değiĢimini sayısal olarak incelemiĢlerdir. 

Blokların periyodik yerleĢimleri nedeniyle hesap bölgesindeki akıĢın belirli bir kesitten sonra, 

periyodik olarak tam geliĢmiĢ olduğu belirlenmiĢtir.  
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Hesaplar Reynolds sayısının 5000 ile 40000 değerleri arasında yapılmıĢtır. Kanaldaki toplam 

termal direncin azaldığı tespit edilmiĢtir ve sonuçta termal direnç ve sürtünme katsayısı için 

kolerasyonlar verilmiĢtir. Ayrıca kanaldaki blokların, blok kenarlarındaki ve üstündeki kinetik 

enerjiyi artırdığı, kinetik enerjiyi artıran etkenlerin de sürtünme katsayısını artırdığı 

bulunmuĢtur. Kanal yüksekliği azaldıkça ve bloklar arası mesafe arttıkça Reynolds sayısının 

artıĢı ile termal performansın iyileĢtiği tespit edilmiĢtir. 

Türkoğlu ve Yücel [15], bir yüzeyine ısıtıcı eleman yerleĢtirilmiĢ dikey bir kanalda 

karıĢık konveksiyonla ısı transferi ve akıĢkan akıĢını incelemiĢlerdir. Reynolds sayısının, 

Grashof sayısının, ısıtıcı elemanın konumunun ve kanal geniĢliğinin ortalama Nusselt sayısına 

ve maksimum ısıtıcı eleman sıcaklığına etkileri araĢtırılmıĢtır. Dar kanallarda, yüksek Reynolds 

sayılarında daha etkin soğutma sağlanabildiği gözlemlenmiĢtir. Isıtıcı elemanın konumunun ise 

ısı transferi üzerinde önemli bir rolü olmadığı tespit etmiĢlerdir. 

Hwang ve Liou [16], düĢük yükseklik/geniĢlik oranlı kanalda karĢılıklı iki yüzeyi oluklu 

çıkıntılarla pürüzlendirilmiĢ kanallarda ısı transferi ve sürtünmeyi deneysel olarak incelemiĢler 

ve tam geliĢmiĢ kanal akıĢı için ortalama Nusselt sayısı, sürtünme katsayısı, ısı transferi için 

ölçümler yapmıĢlardır. Sıcaklık ölçümleri lazer holografik interferometre tekniği ve 

termokupullar ile yapılmıĢtır. AkıĢtaki tekrar karıĢım uzunluğu için akıĢ izleme teknikleri 

kullanılmıĢtır. Ġncelemeler, Reynolds sayısının 5×10
3
 ile 5,4×10

7
 değerleri arasında yapılmıĢtır. 

Türbülanslı akıĢta yerel Nusselt sayısı dağılımının türbülans kinetik enerjisine bağlı olduğu, 

kanatçıkların bulunduğu kanallardaki ısı transferinin bloksuz kanallara göre daha fazla olduğu, 

sürtünme katsayısının Reynolds sayısı ile azaldığı, Nusselt sayısının kanal giriĢinde arttığı, 

sonra bir miktar azaldığı, daha sonra sabit kaldığı tespit edilmiĢtir. 

Molki ve ark. [17], yüzeyinde dikdörtgen kesitli bloklar bulunan bir kanalda giriĢ 

bölgesinde laminer, geliĢmekte olan akıĢta, konveksiyonla olan ısı transferini deneysel ve 

sayısal olarak incelemiĢlerdir. Kanalın alt yüzeyine bakır bloklar yerleĢtirerek, bunları elektrik 

enerjisi kullanarak alttan film tabakası Ģeklindeki ısıtıcılarla ısıtmıĢ; elektrik giriĢ gücü, sıcaklık, 

basınç, akıĢ hızı gibi çeĢitli parametrelerin ölçülmesi sonucu Nusselt sayısı için kolerasyonlar 

elde etmiĢlerdir. Burada, kanalın giriĢ bölgesinde Nusselt sayısının yüksek olduğu, ani bir 

düĢüĢten sonra yaklaĢık sabit kaldığı ve ayrıca ısı transferinin Reynolds sayısı, blok ve kanalın 

geometrik özelliklerine bağlı olduğu tespit edilmiĢtir. 

Incropera ve ark. [18], Dikdörtgen kesitli bir kanalın bir duvarına sık kanatçıklı 

elemanlar yerleĢtirilmiĢ ve FC-77 dielektrik sıvı ile doldurulmuĢ bir boĢluktaki tek fazlı doğal 

konveksiyonla ısı transferini incelemiĢler ve çalıĢma neticesinde ısı transferinin kanatçıklar 

dolayısıyla arttığı tespit edilmiĢtir. 
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Tanda [19], dikey kanallarda doğal konveksiyonla ısı transferini kanatçıksız ve bir 

yüzeyine kanatçıklar yerleĢtirerek deneysel olarak incelemiĢlerdir. Her iki çalıĢmada da yapılan 

deney koĢulları altında, kanatçık yerleĢtirilmiĢ kanallarda, ısı transfer performansının azaldığı 

gözlemlenmiĢtir. 

Türkoğlu ve Yücel [20], tarafından soğuk dikey duvarın üzerine kanatçıklar 

yerleĢtirilmiĢ dikdörtgen kesitli kapalı hacimlerde akıĢkan akıĢı ve ısı transferi incelenmiĢtir. Alt 

ve üst yüzeyi yalıtılmıĢ olup diğer dikey yüzey yüksek sıcaklıkta tutulmuĢtur. Rayleigh 

sayısının, kanatçık sayısının ve kanatçık uzunluğunun, ortalama Nusselt sayısına etkisi 

araĢtırılmıĢtır. DüĢük Rayleigh sayılarında, kanatçık sayısı ve kanatçık uzunluğu arttıkça, ısı 

transferinin arttığı görülmüĢtür. Yüksek Rayleigh sayılarında konveksiyonla ısı transferinin 

etkin olduğu, kanatçık sayısı ve kanatçık uzunluğunun seçimine bağlı olarak ısı transferi 

miktarının azaldığı ve arttığı görülmüĢtür. 

Yücel ve ark. [21], tarafından kanallara birden fazla ısıtıcı eleman eĢit aralıklarla 

yalıtılmıĢ yüzeye gömülmüĢ ve laminer akıĢta karıĢık konveksiyonla ısı transferi sayısal olarak 

incelenmiĢtir. Kanalın diğer yüzeyi sabit sıcaklıkta tutulmuĢtur. Farklı ısıtıcı eleman 

uzunlukları, kanal geniĢlikleri, kanal eğim açıları, Reynolds sayıları ve Rayleigh sayıları için 

Nusselt sayısının ve ısıtıcı eleman sıcaklığının değiĢimi araĢtırılmıĢtır. Rayleigh sayısı arttıkça 

ve Reynolds sayısı azaldıkça ısı transferinde doğal konveksiyonun etkinliğinin artmakta olduğu 

görülmüĢtür. Kanal geniĢliği sabit tutulup, ısıtıcı eleman uzunlukları arttırıldıkça, ortalama 

Nusselt sayısının önce artmakta ve belirli bir maksimumdan geçtikten sonra azalmakta olduğu 

gözlemlenmiĢtir. Isıtıcı eleman uzunlukları sabit tutulup, kanal geniĢliği arttırıldıkça ise 

ortalama Nusselt sayısının önce azaldığı sonra arttığı bulunmuĢtur. 

Berner ve ark. [22], iki boyutlu duvarlarında saptırılmıĢ kanatçıklar bulunan 

kanallardaki akıĢ ve ısı transferini akıĢkan maddesi su olan problemi lazer-doppler tekniği ile 

deneysel olarak incelemiĢtir. ÇalıĢmasında Reynolds sayısını 600 ile 10500 arasında seçmiĢ, 

Reynolds sayısı 600 için görüntüler almıĢtır. Kanalın her iki yüzeyinde bulunan kanatçıklar 

nedeniyle hız profillerinin eksene göre salınım yaptığı ve ısı transferinin önemli ölçüde arttığı 

tespit edilmiĢtir. 

Webb ve Ramadhyani [23], kanal içerisine yerleĢtirilmiĢ karĢılıklı çapraz kanatçıkların 

laminer akıĢ Ģartlarındaki karakteristiklerini nümerik olarak 26× 26 hücre sisteminin katı 

yüzeylere doğru sıklaĢtırılması ile incelemiĢlerdir. Kanalın iki yüzeyine de uniform ısı akısı 

sınır Ģartı uygulanmıĢ, akıĢkan özellikleri sabit ve akıĢın tam geliĢmiĢ Ģartlarda kanatçıkların 

bulunduğu bölgeye girmesi sağlanmıĢtır. AkıĢın tam geliĢmiĢ Ģartlarda farklı Reynolds, Prandtl 

sayılarında ve farklı kanat geometrilerinde tekrarlanmıĢtır. 
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 Kanal geometrisinin büyük olması ve akıĢ hızının düĢük olması nedeni ile laminer akıĢ Ģartları 

oluĢmakta ve bundan dolayı ısı transfer katsayısı da düĢük değerlerde olmakta dolayısıyla kanal 

içine yerleĢtirilen kanatçıkların, kanatçıksız düz kanala oranla ısı transferinde artıĢ olduğu 

görülmüĢtür. 

Chın ve ark. [24], üzerine kanatçıklar yerleĢtirilen iki paralel levha içinde akıĢ ve ısı 

transferi iki boyutlu zorlanmıĢ akıĢ Ģartlarında incelemiĢlerdir. ÇalıĢmada, Reynolds sayısı, 

kanatçık geometrisi değiĢtirilerek incelemeler yapılmıĢ, problem nümerik olarak çözülmüĢ ve 

kanatçıkların geometrileri büyüdükçe ısı transferinin arttığı gözlemlenmiĢtir. 

Demartini ve ark. [25], içerisinde çapraz kanatçıklar bulunan dikdörtgen kesitli kanalda 

türbülanslı akıĢ ve ısı transferini deneysel ve nümerik olarak incelemiĢlerdir. Nümerik çalıĢma 

sayısal akıĢkanlar dinamiği programı FLUENT kullanılarak yapılmıĢtır. Yapılan çalıĢmada, 

kanallar içine yerleĢtirilen kanatçıkların ısı transferini arttırdığı tespit edilmiĢtir. 

Bazdidi ve Naderi [26], üzerine kanatçıklar yerleĢtirilmiĢ paralel iki levhadan oluĢan 

kanalın giriĢ bölgesindeki ısı transferini laminer akıĢ Ģartlarında nümerik olarak 

incelenmiĢlerdir. Problem sonlu hacimler metodu ve Simple algoritması kullanılarak 

çözülmüĢtür. Kanal alt, üst duvar sıcaklığı ve akıĢkan özellikleri sabit alınmıĢtır. Hesaplamalar 

Prandtl sayısı 0.7 ve blokaj oranı 0.1, 0.2 ve 0.3 olacak Ģekilde Reynolds sayısının 100 ile 500 

değerleri arasında tekrarlanmıĢtır. Artan blokaj oranlarında yerel Nusselt sayısının azaldığı, 

kanat aralıklarının artması ile yerel Nusselt sayısının arttığı ve sürtünme faktörünün azaldığı 

tespit edilmiĢtir. 

Hong ve Hsieh [27], ısı transferi ve sürtünme faktörü değerlerini üzerine kanatçıklar 

yerleĢtirilmiĢ kanallarda incelemiĢtir. Isı transferi katsayısı ve sürtünme faktörü termal olarak 

geliĢmekte olan ve hidrodinamik açıdan tam geliĢmiĢ akıĢ Ģartları sağlanarak kare ve dikdörtgen 

kesitli kanallarda kanal uzunluğu ve hidrolik çap oranının 13.5 ile 18 aralığında değiĢtirilmesi 

ile hesaplanmıĢtır. Problem iki boyutlu ve türbülanslı akıĢ Ģartlarında çözülmüĢtür. Kare ve 

dikdörtgen kesitli kanallarda yüzeye kanatçık yerleĢtirilmesi ile ısı transferinin ve sürtünme 

faktörünün arttığı tespit edilmiĢtir. Problem deneysel olarak da çözülmüĢtür. 

Santos ve Lemos [28], paralel levha kanal üzerine katı ve gözenekli kanatçıklar 

yerleĢtirerek laminer akıĢ ve ısı transferini incelemiĢlerdir. Problem nümerik olarak kontrol 

hacim yöntemi ve Simple algoritması kullanılarak ayrıklaĢtırılmıĢtır. Numerik olarak çözülen 

problem neticesinde sürtünme faktörü (f) ve Nusselt sayısı (Nu) değerleri elde edilmiĢtir. Sonuç 

olarak gözenekli kanatçıklı ve kanatçıksız kanallar arasındaki performans farkının %5’den az 

olduğu tespit edilmiĢ ve bu durumun avantajlı olmadığı belirtilmiĢtir. 
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Armaly ve ark. [29], kademeli kanalları termal ve hidrodinamik açıdan deneysel ve 

teorik olarak Reynolds sayısının 70 ile 8000 değerleri arasında akıĢı laminer bölge, geçiĢ 

bölgesi ve türbülanslı bölge olarak iki boyutlu problem geometrisinde incelemiĢlerdir. AkıĢkan 

olarak hava kullanılmıĢtır. Yapılan çalıĢma neticesinde nümerik ve deneysel sonuçların birbirine 

yakın olduğu görülmüĢtür. 

 

Wang ve ark. [30], kanatçıklı kanallarda akıĢı kararsız rejimde (zamana bağımlı) termal 

ve hidrodinamik açıdan incelemiĢlerdir. Sonuçlar Reynolds sayısının 500’e kadar olan 

değerlerinde incelenmiĢtir. Elde edilen sonuçlar, endüstriyel kompakt ısı değiĢtirgeçlerinin 

dizaynında kanallara kanatçık uygulamasının performans arttırıcı bir unsur olduğu tespit 

edilmiĢtir. 

Yuan ve ark.[31], paralel iki levha arasındaki laminer akıĢı, zorlanmıĢ konveksiyon 

Ģartlarında incelemiĢlerdir. Levha yüzeylerine dairesel kesitli çubuklar yerleĢtirmiĢlerdir. 

ÇalıĢma numerik bir çalıĢma olup iki boyutlu, hidrodinamik ve termal açıdan geliĢmekte olan 

akıĢ Ģartlarında çözülmüĢtür. Sonuçlar Reynolds sayısının 50 ile 700 değerleri arasında, Prandtl 

sayısı 0.71 alınarak tekrarlanmıĢtır. 

Avval ve Damangır [32], mevcut tüm gövde-boru ısı değiĢtiricileri için conta parçası 

miktarı ve optimum ĢaĢırtma levhası aralığını hesaplamada kullanılan bir optimizasyon 

programı sunmuĢlardır. Esasen ĢaĢırtma levhaları, borular üzerinde zıt akıĢ yapan gövde-boru 

tipi ısı değiĢtiricilerinde ısı transfer performansını arttırmak için kullanılırlar. 

Buzek ve Podkanski [33], ısı değiĢtiricileri uygulamasının toplam maliyetlerinin 

küçültülmesini incelediler. Gövde-boru ısı değiĢtiricileri kimyasal süreçlerde genellikle tüm 

sistemin maliyetine karar veren ısı transfer maliyetleri ve aĢırı sıklıkla kullanılan cihazlar 

arasındadır. 

Li ve Kotte [34], boruların ĢaĢırtma levhalarını tamamen doldurduğu tipteki gövde-boru 

ısı değiĢtiricileri gövde tarafı basınç düĢümü ve yerel ısı transferini farklı ĢaĢırtma levhası 

boĢlukları için araĢtırmıĢlardır. Tam geliĢmiĢ bir ĢaĢırtma levhası bölmesindeki her bir boru 

yüzeyi üzerinde yerel ısı transfer katsayılarının dağılıĢlarına kütle transfer ölçümlerinin 

ortalaması ile karar verilmiĢ ve modellenmiĢtir. 

Smithberg ve Landis [35], boru içerisine yerleĢtirilmiĢ bükülmüĢ tip dönme 

üreticilerinin cebri konveksiyon halinde iken kullanılması ile ısı transferini ve sürtünme 

kayıplarını araĢtırmıĢlardır. AraĢtırmacılar izotermal ve cebri konveksiyon Ģartlarında hava ve 

su için ayrı ayrı deneyler yapmıĢlardır. AraĢtırmacılar hız alanının helisel olduğunu ve akıĢın 

çekirdeğinde girdap oluĢtuğunu tespit etmiĢlerdir. 
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Migay ve Golubev [36], boru içerisinde dönmeli akıĢ üreticileri bulunması ve giriĢ 

akıĢının türbülanslı olması durumunda ısı transferini ve sürtünme kayıplarını araĢtırmıĢlardır. 

AraĢtırmacılara göre dönmeli akıĢlarda ısı transferi artar, fakat sürtünme katsayısı ısı 

transferinden daha fazla artar. 

Junghan ve ark. [37], enerji tasarrufu sağlama amacıyla boru içerisine yerleĢtirilen 

türbülatörlerle deneyler yapmıĢlardır. AraĢtırmacıların deneylerine göre fosil kökenli yakıt 

kullanılan kazanlarda ilave bir iĢletme masrafı yapmadan duman borusu içerisine yerleĢtirilen 

türbulatörler vasıtası ile suya geçen ısının arttığı gözlenmiĢtir. 

Kuzay ve Scoti [38], geniĢ boĢluklu silindirik bir aralıkta, hem dönen iç silindir hem de 

duran iç silindir durumunda, türbülanslı ısı transferi için deneysel çalıĢmalar yapmıĢlardır. 

AraĢtırmacılar, dönen durumlarda ve dönmesiz durumlarda bulunan Nusselt sayıları arasında 

bağıntılar geliĢtirmiĢlerdir. AraĢtırmacılar, adyabatik iç silindiri döndürürken, duran dıĢ silindiri 

üniform ısı akısı altında ısıtarak, deneyler yapmıĢlar ve Ģu sonuca varmıĢlardır: Silindirik aralık 

akıĢında, silindirin dönmesi türbülanslı akıĢtaki sıcaklık alanı üzerinde önemli etkiler meydana 

getirmektedir. Bu etkilerin gözlenmesi ve ölçülmesi, dönme oranı değerinin birden büyük 

olduğu zaman daha kolaydır. AraĢtırmacılara göre; tam geliĢmiĢ türbülanslı akıĢta artan 

Reynolds sayısı ve artan devir sayısına bağlı olarak Nusselt sayısı da artmaktadır. 

Beckcr ve Kayc [39], halka aralıkta değiĢik akıĢ rejimleri tespit etmiĢler ve bu rejimlerin 

kararlılık sınırlarını, döner Taylor sayılarının bir fonksiyonu olarak tayin etmeye çalıĢmıĢlardır. 

AraĢtırmacılar, yaptıkları çalıĢmalarda dönen iç silindir ihtiva eden silindirik halka aralıkta, 

akıĢın kararsızlığına, radyal sıcaklık gradyantının etkisini araĢtırmıĢlardır. AraĢtırmacılara göre; 

düĢük dönme hızlarında, Iaminer Couette akıĢı elde edilir. Eğer dönme hızı arttırılırsa kritik hıza 

eriĢilir. Bu hızda laminer akıĢ kesintiye uğrar, fakat türbülanslı akıĢtaki karakteristik keyfi 

hareket yerine, birbirine zıt yönde dönen toroidal vorteks çiftleri Ģeklinde kararlı bir ikincil akıĢ 

ortaya çıkar. 

Zaherzades ve Jagadısh [40], dönmeli akıĢ üreticisi olarak ekseni etrafında dönen palet 

karıĢtırıcılar kullanmıĢlardır. AraĢtırmacılar, iki disk arasına düz paletler yerleĢtirerek elde 

ettikleri çark Ģeklindeki dönmeli akıĢ üreticilerini boru giriĢine yerleĢtirmiĢlerdir. Deney 

sonuçlarından dönmeli akıĢ üreticisinin kullanılması ile ısı transferinin % 80 civarında arttığı 

belirlenmiĢtir. 

DurmuĢ [41], yaptığı araĢtırmada boru giriĢinde dönmeli akıĢ oluĢturan kanallar yardımı 

ile boru içindeki akıĢkana dönme etkisi vermiĢ ve bu dönme etkisi ısı transferinde artıĢa sebep 

olmuĢ ancak basınç kayıpları artmıĢtır. 
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DurmuĢ [42], yüksek lisans çalıĢmasında boru giriĢindeki salyongoz tip dönmeli akıĢ 

üreticisiyle türbülanslı akıĢta deneyler yapmıĢtır. Dönme etkisi sadece boru giriĢinde 

verildiğinden dolayı, akıĢkan boru içerisinde ilerledikçe basınç kayıplarının aĢırı artması 

engellenmiĢtir. Isı transferindeki artıĢ miktarı deneysel olarak belirlenmiĢtir. 

Karabay ve Ayhan [43], yaptıkları deneylerde silindirik borular içerisine yerleĢtirdikleri 

konik halka yüzey elamanlarının ısı transferine etkilerini araĢtırmıĢlar ve ısı transferinin % 80 

civarında arttığını tespit etmiĢlerdir. Bu çalıĢmada basınç kayıplarının da arttığı 

gözlemlenmiĢtir. 

Arıcı ve Ayhan [44], yaptıkları çalıĢmada içten yapay dirençli borularda akıĢ ve ısı 

transferinin nasıl değiĢtiğini araĢtırmıĢlardır. Direnç olarak helisel yay seçilmiĢtir ve 

kullandıkları yöntem sınır tabakanın sürekli yenilenmesi yöntemidir. Deneyler türbülanslı akıĢta 

yapılmıĢ ve değiĢik helisel yaylar kullanılmıĢtır. ÇalıĢma sonucunda ısı transfer katsayısı % 60–

400 oranında artmıĢ ancak basınç kaybı ise 20 kat civarında artmıĢtır. 

Çulcu [45], yüksek lisans çalıĢmasında boru içerisine parçalı konik halka yüzeyli 

türbülatörler yerleĢtirmiĢ ve ısı transferinin arttığı ancak basınç kayıplarının da arttığını 

belirlemiĢtir. 

Weigand ve Beer [46], yaptıkları çalıĢmalarda türbülanslı ve hidrodinamik olarak tam 

geliĢmiĢ akıĢta ekseni etrafında dönen boruda ısı transferini incelemiĢ ve dönme hızının Nusselt 

sayısını arttırdığını belirlemiĢlerdir. 

Alfigri ve ark. [47], dairesel bir boruda sönümlenen türbülanslı akıĢtaki ısı transferini 

incelemiĢler ve farklı tiplerdeki dönmeli akıĢ üreticilerinde ısı transferi katsayılarının 

belirlenmesi için ampirik formüller üretmiĢlerdir. 

Yıldız [48], yaptığı çalıĢmada döner tip ısı değiĢtiricisindeki ısı transferi ve basınç 

kayıplarını araĢtırmıĢtır. Dönel tip ısı değiĢtiricisi olarak farklı karakteristikteki dört tip ısı 

değiĢtiricisini incelemiĢtir. Ġç içe iki boru denemiĢ ve soğuk akıĢkan iç borudan sıcak akıĢkan 

ise dıĢ borudan akmıĢtır. Sonuç olarak ısı transferinin iyileĢtiği belirlenmiĢtir. 

E.Kavak, Y.Biçer, C.Yıldız [49], yaptıkları çalıĢmada, iç içe borulu ısı 

değiĢtirgeçlerinde iç borunun giriĢ bölümüne dairesel delikli tip dönel akıĢ üreticisi (swirling 

elamanı) yerleĢtirerek, bu elamanların ısı transferine ve basınca etkisini deneysel olarak 

incelemiĢlerdir. Deney sonuçlarında ısı transferinin iyileĢtiği ve az miktarda basınç düĢüĢünün 

olduğu gözlemlemiĢlerdir. 

Y.Biçer, C.Yıldız [50], yaptıkları çalıĢmada, pasif yöntem ile iç içe borulu ısı 

değiĢtirgeçlerinde ısı transferinin artırılması için iç boru içerisine yerleĢtirilen ve bir tür 

türbülatör olarak kabul edilen pervanelerin ısı transferine ve basınca etkisi incelemiĢlerdir. 



 15 

Deney sonuçlarında ısı transferinin iyileĢtiği ve basınç düĢüĢünün ise ısı transferindeki artıĢa 

nazaran daha az olduğu tespit edilmiĢtir. 

E.Kavak, Y.Biçer, C.Yıldız [51], yaptıkları çalıĢmada, iç içe borulu ısı 

değiĢtirgeçlerinde iç borunun içerisine rüzgârgülü Ģeklinde pervaneler takılarak, bu pervanelerin 

ısı transferine ve basınca etkisini deneysel olarak incelemiĢlerdir. Deney sonuçlarında ısı 

transferinin iyileĢtiği ve basınç kayıplarının Reynolds sayısına ve pervane sayılarına bağlı 

olarak boĢ borunun yaklaĢık üç katına kadar arttığı belirlenmiĢtir. 

Y.Biçer, C.Yıldız, D.Pehlivan [52],  yaptıkları çalıĢmada iç içe borulu ısı 

değiĢtirgeçlerinde iç boru içerisinden geçen akıĢkanın tesiriyle serbest olarak dönebilen 

pervanelerin ısı transferine ve basınca etkisi deneysel olarak incelenmiĢtir. Deneyler Reynolds 

sayısının 2500–15000 değerleri ve belli sayıdaki pervaneler için yapılmıĢtır. Sonuçta pervaneli 

sistemde ısı transferinin boĢ boruya oranla %250 ye kadar daha iyi olduğunu belirlemiĢlerdir. 

Y.Biçer, C.Yıldız, D.Pehlivan [53],  yaptıkları çalıĢmada, iç içe borulu ısı 

değiĢtirgeçlerinde ısı transferinin artırılması için iç boru içerisine yerleĢtirilen kıvrılmıĢ ince 

Ģerit halindeki metalin ısı transferine ve basınca etkisi incelemiĢlerdir. Deney sonuçlarında Nu 

sayısının yaklaĢık %100 arttığı, basınç kayıplarının ise %130 oranında arttığı gözlemlenmiĢtir. 

Y.Biçer, C.Yıldız, D.Pehlivan [54], bu çalıĢmalarında, iç içe borulu ısı 

değiĢtirgeçlerinde ısı transferinin artırılması için içteki boruyu yay Ģeklinde helisel boruya 

dönüĢtürerek ısı transferine ve basınca etkisi incelemiĢlerdir. Sonuçta ise Nu sayısının yaklaĢık 

%30 arttığı, belirlenmiĢtir. 

Y.Biçer, C.Yıldız, D.Pehlivan [55], bu çalıĢmalarında da, iç içe borulu ısı 

değiĢtirgeçlerinde ısı transferinin artırılması için içteki boruyu helisel bir boru seçmiĢ ve içteki 

boruyu döndürerek ısı transferine ve basınca etkisi incelemiĢlerdir. Sonuçta ise Nu sayısı için 

ampirik denklemler üretmiĢlerdir. 

E.Kavak, Y.Biçer, C.Yıldız [56], yaptıkları çalıĢmada, iç içe borulu ısı 

değiĢtirgeçlerinde iç borunun giriĢ bölümüne delikli tip dönel akıĢ üreticisi yerleĢtirilerek, bu 

elamanların ısı transferine ve basınca etkisi deneysel olarak incelenmiĢtir. Sonuçta iç boru 

giriĢine yerleĢtirilen dairesel delikli tip elamanın dönel akıĢ üreticisi olduğu ve ısı transferini 

iyileĢtirdiği, ancak bir miktar basınç düĢüĢünün olduğu görülmüĢtür. 

E.Kavak, Y.Biçer, C.Yıldız [57], yaptıkları bu çalıĢmada, iç boru içerisinden geçen 

akıĢa dönme etkisi verilerek ısı transferinin iyileĢtirilmesine çalıĢmıĢlardır. Reynolds sayısının 

6000–11000 değerleri arasında akıĢkanın durumu incelenmiĢtir. Sonuçta ısı transferinde % 110 

luk iyileĢme sağlanırken basınç kayıplarında da artma gözlemlenmiĢtir. 
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G.Çakmak, C. Yıldız [58], konsantrik tipteki ısı değiĢtirgeçlerinde ısı geçiĢinin 

iyileĢtirilmesi amacıyla, içteki borunun giriĢ kısmına yerleĢtirilmiĢ olan  düzgün sıralı 

enjektörler ile elde edilen dönel akıĢ deneysel olarak incelemiĢlerdir. Isı değiĢtirgecinde sıcak 

hava içteki borunun içinden geçerken, ısının aktarıldığı ve soğuk su halka aralıktan geçmektedir. 

Sonuçta ısı değiĢtirgecinde kullanılan enjektörlerin sayısının arttırılmasının ve çaplarının 

küçültülmesinin ısı geçiĢinin iyileĢtirilmesinde önemli bir etken olduğu tespit edilmiĢtir. 

Alam ve Ghoshdasditar [59], yaptıkları çalıĢmada içerisine kanatçık yerleĢtirilmiĢ bir 

borudaki ısı transferini incelemiĢlerdir. AkıĢ düzgün ve laminer olup sabit ısı akısı 

uygulanmıĢtır ve ayrıca sonlu farklar metodu kullanılmıĢtır. Isı iletim katsayısının ve 

viskozitesinin sıcaklıkla değiĢimi dikkate alınmıĢtır. Yapılan çalıĢma sonucunda önemli ölçüde 

ısı transferi iyileĢtirmesi olduğu belirlenmiĢtir. 

Hsieh ve ark.[60], çoklu geçiĢli ters akıĢ prensibine göre çalıĢan güneĢ enerjili hava 

ısıtıcıların performanslarını geliĢtirmek için çalıĢmalar yapmıĢlardır. Absorbant plaka ve yalıtım 

levhası yatay ve dikey olarak yerleĢtirilerek açık kanallar dört kanala ayrılmıĢtır. ÇalıĢma 

sayısal olarak yapılmıĢ ve eklenen plakaların ısı transferini artırdığı tespit edilmiĢtir. 

Ö. Dağdelen [61], Yüksek lisans çalıĢmasında dairesel bir kanalda ısı transferini 

deneysel ve sayısal incelemiĢ ve havadaki nem miktarının artırılmasının ısı transferini artırdığını 

belirlemiĢtir. 
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3. DENEY DÜZENEĞĠNDE KULLANILAN MATERYALLERĠN TANITILMASI VE 

YAPILAN ÖLÇÜMLER 

 

 

3.1. Deney Düzeneğinin Tanıtılması  

 

Ġmalatı yapılan deney düzeneği iç içe iki borudan oluĢmaktadır. DıĢtaki boru düz ve 

sabittir. Ġçteki boru ise beĢ farklı tipte seçilmiĢ olup biri düz diğerleri helisel tip borulardır. 

Hazırlanılan deney seti Ģekil 3.1 de gösterilmiĢtir. Deney setinde kullanılan elamanlar hakkında 

bilgiler aĢağıda verilmiĢtir. 
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ġekil 3.1. Deney setinin farklı bakıĢ açılarına göre görüntüleri 

 

 

3.1.1.DıĢ Boru 

 

Düz ve sabit boru olup çelikten imal edilmiĢtir. Boyu 650 mm olup dıĢ çapı 80 mm iç 

çapı ise 66 mm’dir. Pürüzlülüğü oldukça düĢük olup iki ucu flanĢlar ve salmastralarla tespit 

edilmiĢtir.  
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Ġç borunun rahatça takılıp sökülebilmesi için flanĢ tercih edilmiĢ ve sızdırmazlık ise 

salmastralarla sağlanmıĢtır. ġekil 3.2 de deney setinde kullanılan dıĢ boru görülmektedir. DıĢ 

borunun her iki alnına 180 mm dıĢ çapında flanĢ aynası kaynak edilmiĢtir. Soğuk suyun boruya 

girmesi ve çıkması için iki noktadan bağlantı elamanları vardır. DıĢ boruya alttan giren soğuk su 

bir miktar ısı alarak üstten dıĢarı çıkmaktadır.  

 

 

 

 
ġekil 3.2. Deney setinde kullanılan dıĢ boru 

 

 
3.1.2. Ġç Boru 

 

Ġç boru ısı transferinin daha iyi olabilmesi için bakırdan imal edilmiĢtir. Bakır boru dıĢ 

çapı 19 mm olup iç çapı ise 16 mm’ dir. BeĢ farklı iç boru denenmiĢ olup bunlar düz boru, iki 

helisli, üç helisli, dört helisli ve beĢ helisli borulardır. Helis adımı her boruda 5,5 mm olarak 

alınmıĢtır. Helisel borularda helis çapı 55 mm’dir. Yapılan bu çalıĢmada helis adımı sabit alınıp 

helis sayısı değiĢtirilmiĢtir. Mevcut düz bakır boruların bükülmesi oldukça zor olmuĢ ve 

denemeler sonucu en iyi yolun içerisine ince kum doldurarak ve bir miktar ısıtarak torna 

tezgâhında bükülmesi olduğu görülmüĢtür. Böylelikle istenilen ölçülerde serpantinler elde 

edilmiĢtir. Ġçteki borunun dıĢ boru içerisinde kalan kısmı bakır dıĢarıda kalan kısmı ise çeliktir. 

Bunun nedeni ise yüksek devirlerde dönerken bakır boruda bükülmeler meydana gelmiĢtir. 

Özellikle hareketin iletildiği noktalarda bu hususlara dikkat edilmiĢtir.  
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Boruların birleĢtirilmesinde kaynak yapılmıĢ ancak çap değiĢimini engellemek için 

kaynaklı birleĢtirmeler dövülmüĢtür. Ayrıca bağlantı noktalarında akıĢın bozulmaması için bu 

noktalar demirden imal edilen eleman ile düzeltilmiĢtir. BirleĢtirme yerlerinde basınç kaybı bu 

Ģekilde önlenmiĢtir. Deney setinde kullanılan iç borular Ģekil 3.3 de görülmektedir. 

 

 

     

    
 

  

  
 

ġekil 3.3. Deney setinde kullanılan farklı tip iç borular 

 

 

3.1.3. FlanĢlar 

 

DıĢ çapı 180 mm olan flanĢ dıĢ boruya flanĢ aynası yardımıyla 6 cıvata ile tespit 

edilmiĢtir. FlanĢ ile flanĢ aynası arasında sızdırmazlığı sağlamak için fitil oring kullanılmıĢtır. 

Oring için flanĢ üzerine dairesel kanal açılmıĢtır. Ayrıca flanĢa salmastra yatağı 3 cıvata ile 

bağlanmaktadır. DıĢ borunun her iki ucunda da aynı iĢlem yapılmıĢtır. ġekil 3.4 de deney 

setinde kullanılan flanĢlar görülmektedir. 

 

 



 21 

  

 

 
ġekil 3.4. Deney setinde kullanılan flanĢlar 

 

 

3.1.4.Salmastra Kutusu ve Salmastra 

 

Biri hareketli, diğeri sabit bulunan iki makina parçası arasında sızdırmazlık sağlayan 

parçalara salmastra denir. Genelde pompa, musluk, mil yatağı gibi yerlerde kullanılır. 

Kullanılan salmastra cam yünü örgülü salmastradır. Salmastra kullanımında en önemli husus 

salmastra çok sıkılmamalıdır ve sıkılırken iki taraftan dengeli ve10 dakikada 1 veya 2 damla 

sızıntıya izin verilecek Ģekilde sıkılmalıdır. Bu sızıntı salmastranın yağlanmasını sağladığı gibi 

iç borunun aĢınmasını ve ısınmayı önleyecektir. Kullanım esnasında sızıntının artması, 

salmastranın sertleĢmiĢ olduğunun iĢaretidir. Bu durumda eski salmastra tamamen çıkartılıp 

yeni salmastra halkalar halinde  ve kesim yerleri ayrı yerlere gelecek Ģekilde monte edilmelidir.  

Salmastranın alternatifi son derece pahalı yöntemlerle iĢlenmiĢ ve yine de uzun süre 

sızdırmazlık garantisi bulunmayan, hassas yüzey iĢleme yöntemleridir. Bu yöntemlerin yerine 

kullanılan salmastra ile sızdırmazlık ucuz ve güvenli bir Ģekilde sağlanmıĢ olur.  

 

 

 



 22 

Yüksek basınçlı akıĢkan bütün ortamlarda, 500°C'ye kadar olan sıcak su ve buharlarda, 

organik asit, tuz ve yağlarda, doğal ve hafif tuz eriyiklerinde, azot, hidrojen, karbondioksit 

gazlarında, yüksek basınç ventillerin de, santrifüj pompalarda, buhar kapaklarında, piston 

baĢlarında ve benzeri yerlerde sızdırmazlığı ve dayanıklılığı ile üstün mukavemet gösterir. 

Yapılan deneylerde salmastra değiĢimine 4 kez gidilmiĢtir. Salmastranın istenilen ölçüde 

sızdırmazlığı sağlaması tercih edilmesi için bir önemli bir nedendir. 

Ayrıca salmastrayı kullanabilmek için salmastra kutusu imal edilmiĢtir. DıĢ çapı 70 mm 

olacak Ģekilde imal edilen salmastra yatağı üç civatayla flanĢa tespit edilmektedir. ġekil 3.5 te 

deney setinde kullanılan salmastra kutusu ve salmastra görülmektedir. 

 

  

 
ġekil 3.5. Deney setinde kullanılan salmastra kutusu ve salmastra 

 

 

3.1.5.Oring 

 

Oring, sızdırmazlık elemanları uygulamalarının büyük bir kısmı için önerilir ve çok 

yaygın bir kullanıma sahiptir. Deneyde kullanılan oring fitil halinde olup nitril karıĢımıdır. 

FlanĢ ile flanĢ aynası arasında sızdırmazlığı sağlamaktadır. ġekil 3.6 de oring ve oring yuvası 

görünmektedir. 

 

   

 
ġekil 3.6. Deney setinde kullanılan oring ve yuvası 
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3.1.6. Kaplin  

 

Kullanılan bu eleman dönen boru ile sabit boruyu birleĢtirerek hareketi iletmeyip sadece 

suyun geçmesini sağlayan parçadır. Özelliği gereği sızdırmazlık tam anlamıyla sağlanmıĢtır. 

Yağlamalı olduğundan dolayı belirli aralıklarla yağlama iĢleminin yapılması gerekmektedir. 

Deney setindeki önemli parçalardan birisidir. ġekli 3.7 de deney setinde kullanılan kaplin 

görülmektedir. 

 

 

 
ġekil 3.7. Deney setinde kullanılan kaplin 

 

 

3.1.7. Yataklar  

 

Ġç borunun eksenel dönebilmesi için kullanılmıĢtır. Balans olmamasına dikkat 

edilmiĢtir. Isınmayı önlemesi için rulmanlı tip seçilmiĢtir. ġekli 3.8 de deneyde kullanılan 

yataklar görülmektedir. 

 

  

 
ġekil 3.8. Deney setinde kullanılan yataklar 
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3.1.8. Elektrik Motoru 

 

Deney setinde kullanılan elektrik motoru üç fazlı, yıldız-üçgen bağlantılı, maksimum 

dakikada 1000 devirli, 1,1 kW gücünde, 50 Hz çalıĢma frekansında ve 0,68 güç faktörüne sahip 

standart AC tip elektrik motorudur. Ayrıca varyötör ile hız kontrolu yapılmaktadır. ġekil 3.9 da 

kullanılan elektrik motoru görülmektedir. Elektrik motoru dönen boruya kayıĢ kasnak tertibatı 

ile hareketi iletmektedir. 

 

 

 
ġekil 3.9. Deney setinde kullanılan elektrik motoru 

 

3.1.9. Hız Kontrol Ayar Cihazı (Varyatör) 

 

Kullanılan varyatör 0,12–3 kW güç aralığındaki motorlar için en uygun hız kontrol 

cihazıdır. 220V monofaze giriĢ, 220V trifaze çıkıĢ gerilimine sahiptir. Kendinden soğutmalı, 

kompakt yapıdadır. Opsiyonel operatör panel ile parametre kopyalama özelliği vardır. 10 bit 

çözünürlükte analog giriĢi ile hassas hız ayarı yapılmaktadır. Dakikada 0 ile 1200 devir arasında 

hassas ölçüm yapabilmektedir. Devir ayarları potansiyometre yardımıyla elle yapılabilmektedir. 

ġekil 3.10 de kullanılan hız kontrol ayar cihazı görülmektedir. 

 

 

 
ġekil 3.10. Deney setinde kullanılan hız kontrol cihazı 
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3.1.10. Pompalar 

 

Ġki adet pompa kullanılmıĢ olup kullanım amacı dönüĢ sularının biriktiği depolardaki 

suyun yüksekteki depolara ulaĢmasını sağlamaktır. Bu pompalar 0,33 kW gücünde santrifüj tip 

olup dakikada 35 litre su basmaktadır. Ayrıca maksimum basma yüksekliği 35 m, maksimum 

emme derinliği 9 m dir. Pompanın hızı 2850 d/dak’ dır. Pompalar Ģekil 3.11 de görülmektedir. 

 

 

 
ġekil 3.11. Deney setinde kullanılan pompalar 

 

 

3.1.11.  Debi Ölçerler (Rotametre) 

 

Rotametreler içinden debisi ölçülecek olan sıvının aktığı, düĢey konik bir silindir ve 

silindir içinde hareket edebilen bir topaçtan oluĢmaktadır. Silindirin kesiti aĢağıya doğru 

küçülür. Su akımı yokken, sudan daha ağır bir maddeden (genellikle demirden) yapılmıĢ olan 

topaç en alt konumdadır. Alttan yukarıya doğru sıvı akımı baĢladığında topaç, su direnci 

tarafından yukarı doğru hareket ettirilir. Fakat yukarı doğru çıktıkça, topaç ile silindir arasındaki 

geçiĢ kesiti artacağından sıvının hızı ve buna bağlı olarak uyguladığı direnç azalır. Sonunda 

topaç belli bir konumda dengede kalır. Sıvının debisi ne kadar fazla ise topaç o kadar yukarı 

çıkar. Sonuç olarak topacın yükselme miktarı sıvının debisinin bir ölçütü olarak kullanılır. 

Kullanılan rotametre dakikada maksimum 50 litre debi ölçebilmektedir. Debiler vanalar 

yardımıyla ayarlanmaktadır. Sıcak su ve soğuk su giriĢine 2 adet rotametre Ģekil 3.12 deki gibi 

monte edilmiĢtir. 
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ġekil 3.12. Deney setinde kullanılan debi ölçerler 

 

 

3.1.12. Vanalar 

 

Rotametrelerin önüne vanalar konularak debi ayarları sağlanmıĢtır. Sızdırmazlık, 

tamamen sıkı kapama, kolay yerleĢtirme, uzun ömrü ve ekonomik olması nedeniyle kelebek 

vanalar tercih edilmiĢtir.  

 

3.1.13. Su Boruları 

 

Bütün iletim hatlarında 19 mm çapında ısı yalıtımlı plastik borular kullanılmıĢtır. 

Boruların ısı yalıtımlı kullanılmasındaki amaç sıcak su tankında ısınan sıcak suyun ısısını 

kaybetmeden deney setine ulaĢmasını sağlamaktır. 

 

3.1.14. Üniversal GiriĢli GeliĢmiĢ Tarayıcı 

 

Kullanılan tarayıcı 16 giriĢe kadar değiĢik noktalarda alınan bilgilerin gösterimini ve 

bilgisayara bilgilerin aktarımını sağlar. 16 bit çözünürlükte yüksek okuma hassasiyetine 

sahiptir. Sonsuz ömürlü ve yüksek izolasyon gerilimine sahip yarı iletken seçme röleleri mevcut 

olup ve her giriĢi ayrı programlama olanağına sahiptir. Ayrıca her giriĢ için iki adet set noktası 

girme olanağı sağlar. Gösterme ve tarama aralıkları programlanabilir. Bilgisayara bağlanma 

özelliği cihazın temel özelliğidir. Ölçülen sıcaklıkları onda bir hassasiyetle göstermesi istenilen 

bir durumdur. ġekil 3.13’te tarayıcı görülmektedir. 
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ġekil 3.13. Deney setinde kullanılan üniversal giriĢli geliĢmiĢ tarayıcı 

 

 

3.1.15. Isıl Çiftler 

 

Termoelemanlar ile cihazlar arasındaki bağlantılar özel kablolar ile yapılır. Bu kablolar 

termoeleman kompanzasyon kabloları olarak adlandırılır. Kompanzasyon kablolarının 

iletkenlikleri yine termoeleman  telinin özelliklerine yakın özel alaĢımlardır. Dolayısıyla bakır- 

konstantan (Cu-Const) termoeleman için bakır- konstantan (Cu-Const) özel kablo 

gerekmektedir. Sıcaklık bilgisi termoelemandan cihaza kompanzasyon kabloları sayesinde daha 

ekonomik olarak taĢınmıĢ olur. Kompanzasyon kabloları aynı cins termoelemanların mV 

sıcaklık özelliklerini 200 °C ‘ye kadar aynen sağlarlar.  200 °C nin üstündeki ölçümlerde hatalı 

ölçüm olmaktadır. Kompanzasyon kabloları çeĢitli izalasyonlarda üretilir ve elaman tellerinde 

(+) (-) paremetreleri vardır. Bağlantıda bu polaretiye uyulması gerekir. Yapılan bu çalıĢmada 

ısıl çiftlerin uç noktaları ani olarak yüksek sıcaklıkta ısıtılarak birleĢtirilmiĢtir. Boruda sıcaklığın 

ölçüleceği noktalar delinmiĢ ve bu noktalardan ölçümler yapılmıĢtır. Boru içerisinde yüzeye 

temasını engellemek içinde özel muhafazaya alınmıĢtır. BirleĢtirilen yerleri ölçüm yapılacak 

noktaya diğer uçları da üniversal giriĢli geliĢmiĢ tarayıcıya bağlanmıĢtır. Ayrıca hem boru 

içlerinde hem de yüzeylerde sıcaklık ölçümleri yapılmıĢtır. Sisteme bağlanan noktalarda 

sızdırmazlığı sağlamak için özel yapıĢtırıcı ile açılan delikler kapatılmıĢtır. Bağlantı Ģekli ve 

kullanılan tel Ģekil 3.14 te görülmektedir. 
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ġekil 3.14. Deney setinde kullanılan ısıl çiftler ve bağlantı Ģekilleri 

 

 

3.1.16. Manometreler 

 

Deney setinde civalı U tipi manometreler kullanılmıĢtır. Sıcak su giriĢ ve çıkıĢı ile 

soğuk su giriĢ ve çıkıĢına iki adet manometre konulmuĢtur. Ölçümler cetvel yardımıyla hassas 

olarak yapılmıĢtır. Manometreler Ģekil 3.15 da görülmektedir. 

 

 

 
ġekil 3.15. Deney setinde kullanılan manometreler 

 

 
3.1.17. Su depoları 

 

200 litre hacminde 2 mm lik sacdan yapılmıĢ tanklardır. DönüĢ ve besleme tankları olmak 

üzere dört adettir. Ġki tanesi soğuk su besleme ve geri dönüĢ deposu diğer iki taneside sıcak su 

besleme ve geri dönüĢ deposudur. Üstleri açık hava basıncı dolayısıyla açıktır. Bir tanesinde 

suyu ısıtmak amacıyla dört adet rezistans mevcuttur. ġekil 3.16 da depolar görülmektedir. Su 

depolarının iki tanesi yaklaĢık 8 metre yükseklikte bulunmaktadır. Bu Ģekilde istenilen düĢü ve 

debilerin oluĢması sağlanmıĢtır. 
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ġekil 3.16. Deney setinde kullanılan geri dönüĢ ve besleme tankları 

 

 

3.1.18. Rezistanslar 

 

Suyun ısıtılması için 1800 watt gücünde termostatlı boru tipi dört adet rezistans 

kullanılmıĢtır. Rezistanslar Ģekil 3.17 de görülmektedir. 

 

 

 
ġekil 3.17. Deney setinde kullanılan rezistanslar 

 

 
3.2. Deneyde Yapılan Ölçümler 

  

Yapılan bu çalıĢmada akıĢkanların giriĢ ve çıkıĢ sıcaklıkları, debileri, basınç farkları ve 

iç boru devir sayıları ölçülmüĢtür.  

 

3.2.1. Debi Ölçümü 

 

Debi ölçümü rotametreler yardımıyla yapılmıĢtır. Soğuk akıĢkanın debisi dıĢ borunun 

giriĢine bağlanan rotametre yardımıyla, sıcak akıĢkanın debisi ise iç borunun giriĢine takılan 

rotametre ile gerçekleĢtirilmiĢtir. Rotametrelerin kalibrasyonu zamana bağlı ölçüm Ģeklinde 

yapılmıĢtır ve sürekli debi kontrol edilmiĢtir. Debi değiĢimi rotametrelerin giriĢine bağlanan 

kelebek vanalar yardımıyla sağlanmıĢtır. Debi ölçümlerinde hassasiyete dikkat edilmiĢtir. 
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Kullanılan debi ölçerin skalası borudan akıĢkanın bir dakikada kaç litre geçtiğini 

göstermektedir. Rotametre dakikada 50 litreyi ölçebilmektedir. Kullanılan rotametreler alttan 

giriĢli, üstten çıkıĢlı ve dik kullanıma uygundur.  

Yapılan deneysel çalıĢmada elde edilen sonuçlar kadar önemli bir baĢka noktada ölçülen 

değerlerin doğruluğudur. Doğruluğu etkileyen en önemli etken ise, deneyler sırasında farklı 

nedenlerden ortaya çıkabilecek hatalardır. Deneysel çalıĢmalarda iki tür hata önemlidir. 

Birincisi deney yapan kiĢiden kaynaklanan hatalardır. Ancak deneyi yapan kiĢinin yetenekli 

olması bu tür hataların olmasını önler. Ġkinci hata ise deney setinden ve ölçü araçlarının 

yapısından kaynaklanan hatalardır. Bunun içinde hata analizi yapılmıĢtır. Ölçülen büyüklüklerin 

hata değerleri, ölçü araçlarının üretici firmaları tarafından önerilen hata değerleri yanında 

yapılan kalibrasyon çalıĢmalarından belirlenmiĢtir. Debi ölçümünde ortaya çıkan hatalar, 

deneyler sırasında kullanılan hassas rotametre ve okuyucuya bağlı olarak değiĢmektedir. 

Deneyler sırasında debi ölçümünden kaynaklanan hatalar 0,08 lt/dak ‘dır.  

 

3.2.2. Ġç Boru Devir Ölçümü 

 

Ġç borunun döndürülmesi için varyatöre uyumlu elektrik motoru kullanılmıĢtır. Elektrik 

motoruna bağlanan varyötör yardımıyla dakikada 1200 devire kadar iç boru döndürebilmiĢtir. 

Potansiyometre yardımıyla mekanik olarak istenilen devirde ölçüm yapabilme Ģansı olmuĢtur. 

Devir kontrolü optik takometre ile yapılıp hata olmadığı görülmüĢtür. Optik takometre ile 

kontrol deney süresince yapılmıĢtır. Yapılan deneyde iç borular önce döndürülmemiĢtir. Daha 

sonra ise dakikada 100 devir, 150 devir, 200 devir, 300 devir, 500 devir ve 750 devirde 

ölçümler yapılmıĢtır. Ġç borunun yüksek devirlerde dönerken balans yapmaması için  tezgaha 

yağlı rulmanlarla yataklanmıĢtır. Ġç boru hareketini elektrik motorundan kayıĢ kasnak 

vasıtasıyla almaktadır. Elektrik motorunu da varyatör kumanda etmektedir.  Elektrik motoru ve 

varyatör deney tezgahına yerleĢtirilmiĢ olup, elektrik sigortaları da deney seti tezgahı 

üzerindedir. Ġç boru devir ölçümünde yapılan hata analizinde, varyatörün hassasiyetinden 

kaynaklanan ve elektrik motorundan kaynaklanan hatalar ortaya çıkmaktadır.  

 

3.2.3. Basınç Kaybı Ölçümü 

 

Ġç boru ve dıĢ boruların giriĢ ve çıkıĢına basınç prizleri yerleĢtirilip bunların arasına U 

tipi civalı manometreler konulmuĢtur. Basınç kayıpları bu manometreler yardımıyla tespit 

edilmiĢtir. Basınç prizlerinin yerleĢtirileceği noktalar seçilirken dikkat edilmiĢ, bu noktalar 

arasında basınç kaybını etkileyecek mekanik bir noktanın olmamasına dikkat edilmiĢtir. U 

manometreleri de tezgâha monte edilmiĢ ve ölçümde kolaylık sağlamıĢtır.  
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Yapılan her deney için basınç kayıpları U manometrelerinden ölçülmüĢ ve 

kaydedilmiĢtir. Basınç kaybı ölçümünde manometre hassasiyetinden kaynaklanan hata 

önemsenmeyecek miktardadır. 

 

3.2.4. Sıcaklık Ölçümü 

 

Deneyin en önemli ölçümlerinden biri olan sıcaklık ölçümü termoelemanlar yardımıyla 

yapılmıĢtır. Deney setinde sıcaklık ölçümü yapabilmek için ölçüm yapılacak noktalara uygun 

çapta delikler açılmıĢtır.  

DıĢ boruda soğuk suyun giriĢ yaptığı noktaya ve soğuk suyun ısınarak çıkıĢ yaptığı 

noktaya delikler açılıp, bu noktalara termoelemanlar takılmıĢtır. Termoelemanların yüzeye 

değmemesi için dikkat edilmiĢ ve uç noktalara özel elamanlarla muhafaza altına alınmıĢtır. Yani 

termoelemanın sadece ölçüm yapılacak su ile teması sağlanmıĢtır. Bu noktalardan sızdırmazlığı 

sağlamak için özel yapıĢtırıcı ile delinen yer doldurulmuĢtur. 

Ġç boruda sıcaklık ölçümü yapabilmek için yine iki noktadan uygun delikler açılmıĢtır. 

Ġç borunun dönmesi nedeniyle bu noktalar sabit noktalardan seçilmiĢtir. Ancak ölçümün doğru 

yapılabilmesi için termoeleman biraz uzun tutulmuĢ dönen borunun giriĢi ve çıkıĢından sağlıklı 

sonuçlar alınmıĢtır. Bu iĢlem için küçük sondalar kullanılmıĢtır. DıĢ boruda olduğu gibi iç 

borudada delinen yerlerde sızdırmazlığı sağlamak amacıyla özel yapıĢtırıcı kullanılmıĢtır. Bu 

iĢlemler sayesinde sıcak su giriĢ ve çıkıĢ sıcaklığı ölçülmüĢtür. DıĢ boru yüzeylerinde de üç 

noktadan ölçüm yapılmıĢtır. 

Termoelemanlar yardımıyla ölçülen sıcaklık değerleri üniversal giriĢli geliĢmiĢ tarayıcı 

ile okunmuĢ ve bilgisayara aktarılmıĢtır. Zaman aralıklarını seçerek yapılan bütün ölçümler 

bilgisayar ortamında kaydedilmiĢtir.  

Termoeleman bakır-konstantan olarak seçilmiĢtir. Termometreler ile ölçülen sıcaklıklar 

ayrıca kontrol edilmiĢtir. Ayrıca dıĢ boruya ısı yalıtımı yapılmıĢ ve dıĢarı ısı kaçmamasına 

dikkat edilmiĢtir. Ancak ısı kaybı ancak cidardan olmakta ve bunun kontrolü iki Ģekilde 

yapılabilmektedir. Ġç borudaki suyun verdiği ısı miktarı ile dıĢ borudaki soğuk suyun aldığı ısı 

arasındaki fark dıĢarıya kaybolan kayıp ısıyı vermektedir. Ġkinci yöntemle ise dıĢ borunun 

yüzeyinde farklı noktalarda ölçülen sıcaklıklar ile çevre sıcaklığı arasındaki fark kayıp ısı olarak 

hesaplanabilir. Ama bu deneydeki en önemli amaç farklı iç boruların farklı devir ve debilerde ısı 

transferine katkısını hesaplamaktır. 
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Sıcaklık ölçümünde ortaya çıkan hatalar deneylerde kullanılan ölçüm aletine bağlı 

olarak değiĢmektedir. Deneyler sırasında sistemde çeĢitli noktalarda yapılan sıcaklık 

ölçümlerinden kaynaklanan hatalar; termoeleman çiftlerinden kaynaklanan hata, dijital 

termometreden kaynaklanan hata, bağlantı elemanları ve noktalarından kaynaklanan hata, çevre 

sıcaklığından kaynaklanan hata olarak sınıflandırılabilir. Sıcaklık ölçümünde toplam hata 

0,380°C kadardır. 

 

3.3. Deneyin YapılıĢı 

 

Deney setinde dıĢ boru hareketsiz ve sabittir. Düz ve helisel olmak üzere beĢ farklı iç 

boru kullanılmıĢtır. Bir iç boru için yapılan deneylerin tamamı diğer iç borulara da 

uygulanmıĢtır. 

Yapılan bu deneyde dört farklı kapasite oranı uygulanmıĢtır. Sıcak suyun debisinin 

soğuk suyun debisine oranı kapasite oranı olarak kabul edilmiĢ ve oranlar 0,25; 0,5; 0,75; 1 

olarak seçilmiĢtir. Bütün deneylerde akıĢ türbülanslıdır. 

Öncelikle düz iç boru sisteme bağlanıp deneyler bu iç boru için yapılmıĢtır. Alt depolara 

doldurulan su, pompalar yardımıyla 8 metre yükseklikteki depolara basılmıĢtır. Ġçerisinde 

rezistans bulunan sıcak su besleme deposu ve soğuk su besleme depolarının üstü açıktır. Bir 

müddet beklenerek sıcak su besleme deposundaki suyun ısınması sağlanmıĢtır. Suyun ısıtılması 

dört adet termostatlı rezistans ile sağlanmıĢtır. Yapılan bütün deneylerde, sıcak su giriĢ 

sıcaklığının belirli aralıklarda olmasına kıyaslamanın yapılabilmesi açısından dikkat edilmiĢtir. 

Bu nedenle her deney sonrası biraz beklenerek suyun sıcaklığının istenilen aralığa gelmesi 

mümkün olmuĢtur.  

Sıcak su ve soğuk su debi ayarlama vanaları açılarak sisteme su verilmiĢtir. Ters akıĢlı 

yapılan deneylerde önce eĢit debiler alınarak iĢlemler yapılmıĢtır. Debiler sıcak ve soğuk su için 

eĢit ve 20 lt/dak, 22 lt/dak, 24 lt/dak, 26 lt/dak, 28 lt/dak, 30 lt/dak olarak seçilmiĢ ve böylelikle 

kapasite oranının bir olması sağlanmıĢtır. Böylelikle eĢit su miktarlarında ısı alıĢveriĢi 

incelenmiĢtir.  Altı farklı debide yapılan bu deneylerde akıĢ türbülanslıdır.  Seçilen her debide iç 

boru önce sabit tutularak daha sonrada belirli devirlerle döndürülerek deneyler yapılmıĢtır. 

Uygulanan devirler 0 dev/dak, 100 dev/dak, 150 dev/dak, 200 dev/dak, 300 dev/dak, 500 

dev/dak, 750 dev/dak’dır.  
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AkıĢkan kapasitelerinin eĢit seçilerek yapılan deneylerin ardından kapasite oranı 0,75 

olacak Ģekilde deneylere düz iç boru ile devam edilmiĢtir. Deneyin bu kısmında ise debiler Ģu 

Ģekilde ayarlanmıĢtır. Soğuk su debisi 20 lt /dak iken sıcak su debisi 14 lt/dak, soğuk su debisi 

22 lt/ dak iken sıcak su debisi 17 lt/dak,  soğuk su debisi 24 lt/ dak iken sıcak su debisi 18 lt/dak,  

soğuk su debisi 26 lt/ dak iken sıcak su debisi 19,5 lt/dak,  soğuk su debisi 28 lt/ dak iken sıcak 

su debisi 21 lt/dak,  soğuk su debisi 30 lt/ dak iken sıcak su debisi 22,5 lt/dak’dır. AkıĢ yine 

türbülanslıdır. Seçilen debiler için yedi farklı devirde ölçümler yapılmıĢtır. Bu devirler her 

kapasite için aynı seçilmiĢ ve yine 0 dev/dak, 100 dev/dak, 150 dev/dak, 200 dev/dak, 300 

dev/dak, 500 dev/dak, 750 dev/dak’dır.  

Sıcak suyun debisinin soğuk suyun debisine oranı 0,5 olacak Ģekilde ayarlanarak 

deneyler sürdürülmüĢtür. Belirtilen kapasiteyi sağlamak için; soğuk su debisi 20 lt /dak iken 

sıcak su debisi 10 lt/dak, soğuk su debisi 22 lt/ dak iken sıcak su debisi 11 lt/dak,  soğuk su 

debisi 24 lt/ dak iken sıcak su debisi 12 lt/dak, soğuk su debisi 26 lt/ dak iken sıcak su debisi 13 

lt/dak,  soğuk su debisi 28 lt/ dak iken sıcak su debisi 14 lt/dak,  soğuk su debisi 30 lt/ dak iken 

sıcak su debisi 15  lt/dak olarak seçilmiĢtir. Uygulanılan bu debilerde akıĢ yine türbülanslıdır. 

Bu kapasite oranında da 0 dev/dak, 100 dev/dak, 150 dev/dak, 200 dev/dak, 300 dev/dak, 500 

dev/dak, 750 dev/dak ile iç boru döndürülerek ayrı ayrı deneyler yapılmıĢtır.  

Son olarak kapasite oranı 0,25 seçilmiĢ ve debiler buna göre ayarlanmıĢtır. Soğuk su 

debisi 20 lt /dak iken sıcak su debisi 5 lt/dak, soğuk su debisi 22 lt/ dak iken sıcak su debisi 5,5 

lt/dak,  soğuk su debisi 24 lt/ dak iken sıcak su debisi 6 lt/dak, soğuk su debisi 26 lt/ dak iken 

sıcak su debisi 6,5 lt/dak,  soğuk su debisi 28 lt/ dak iken sıcak su debisi 7 lt/dak,  soğuk su 

debisi 30 lt/ dak iken sıcak su debisi 7,5 lt/dak olarak sekilde debiler ayarlanmıĢtır. Diğer 

kapasite oranlarında uygulanıldığı gibi iç boru yine 0 dev/dak, 100 dev/dak, 150 dev/dak, 200 

dev/dak, 300 dev/dak, 500 dev/dak, 750 dev/dak ile döndürülmüĢtür.  

Düz boru için dört farklı kapasite oranında yapılan bu deneylerde her kapasite oranı için 

altı farklı sıcak ve soğuk su debi değerleri seçimi yapılmıĢ ve seçilen her debide iç boru yedi 

farklı devirde döndürülmüĢtür. Yapılan deneyler boyunca akıĢın türbülanslı olmasına dikkat 

edilmiĢtir. Yapılan bu iĢlemler boyunca sıcak su giriĢ ve çıkıĢ sıcaklıkları ile soğuk su giriĢ ve 

çıkıĢ sıcaklıkları ölçülmüĢ ve kaydedilmiĢtir. DıĢ boru yüzey sıcaklıları da üç farklı noktadan 

tespit edilmiĢtir. Ayrıca sıcak suyun giriĢ ve çıkıĢ basınç farkı ile soğuk suyun giriĢ ve çıkıĢ 

basınç farkı U manometreleri ile ölçülmüĢtür.  

BeĢ farklı iç borudan biri olan düz boru için yapılan bu deneylerin ardından helisel 

borular için deneylere geçilmiĢtir. Helis sayısı esas alınarak helisel borularla da sırasıyla 

deneyler yapılmıĢtır. Düz boru için yapılan iĢlemlerin hepsi helisel borular içinde uygulanmıĢtır.  
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4. DENEYSEL VERĠLERĠN HESAPLANMA YÖNTEMLERĠ 

 

 

4.1. Sıcak Suyun Aktığı Ġç Boru Ġçin Hesaplama Yöntemleri 

 

1.Kesit alanı 

 

4

π.d
A

2

iç
         (m

2
)  (4.1) 

    

2. Soğutma yüzey alanı  

 

.Lπ.dA içyüzey         (m
2
)  (4.2) 

 

3. Ġç borudan akan sıcak suyun hızı 

 

ρ.A

m
V h

h


         (m/sn)  (4.3) 

 

4. EĢdeğer çap 

   

 içeş dd          (m)  (4.4) 

 

5. Sıcak suyun birim zamanda verdiği ısı  
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6. Ortalama logaritmik sıcaklık farkı 
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7. Isı taĢınım katsayısı 

 

logy

h
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T.A

Q
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

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2
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(Ġçteki bakır boru et kalınlığı çok küçük olduğundan ısı iletim katsayısı ihmal edilmiĢtir.) 

 

8. Nusselt Sayısı 

 

k
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Nu

eş
              (4.8) 

        

9. Reynolds Sayısı 
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10. Basınç Kaybı 
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) (4.10) 

 

11. Etkinlik Değeri 
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12. Dittus Boelter EĢitliği 
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 36 

4.2. Soğuk Suyun Aktığı DıĢ Boru ile Ġç Boru Arasındaki Halka Kesit Ġçin Hesaplama 

Yöntemleri 

 

1.Kesit alanı 
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2. Isıtma yüzey alanı                
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3. Soğuk suyun hızı 
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4. EĢdeğer çap 
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5. Ortalama logaritmik sıcaklık farkı 
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6. Soğuk suyun birim zamanda aldığı ısı 
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7.Isı taĢınım katsayısı 

 

logy

c
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8. Nusselt Sayısı 

 

k
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9. Reynolds Sayısı 
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10. Soğuk su basınç farkı 

 

H.g.ρΔP civac         (N/m
2 
)  (4.24) 

 

11.Ayrıca ısıl kazanç oranını belirlemek için net ısıl kazanç ve ek basınç düĢümü miktarı 

belirlenmiĢtir. Buna göre net ısı kazancının ek basınç düĢümüne oranı boyutsuz olup, aĢağıdaki 

Ģekilde hesaplanmıĢtır. 

 

Net ısı kazancı/ Net basınç kaybı= ))./(()( VPPQQ nn
     (4.25)

 

 

Sıcak su ve soğuk su ile ilgili iĢlemlerde kinematik viskozite, dinamik viskozite, ısı 

iletim katsayısı,  yoğunluk ve Prandtl sayısı, sıcak su için (Thg+Thç)/ 2 değerine göre,  soğuk su 

içinde (Tcg+Tcç)/ 2 değerine göre tablodan enterpolasyon yöntemi kullanılarak bulunmuĢtur.  
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5. DENEYLERDE ELDE EDĠLEN SONUÇLAR, GRAFĠKLER VE AMPĠRĠK 

FORMÜLLER 

 

 

Yapılan deneylerde iç içe boru tipi ısı değiĢtirgeçlerinde, farklı debilerde, farklı kapasite 

oranlarında, farklı devirlerde farklı iç borularının ısı transferine etkilerini araĢtırmaktır. Bu 

deneyler sonucunda en ideal sistemin bulunması en önemli amaçtır. 

Deney sonuçlarını irdelememek için birkaç hususa dikkat etmek gerekir. Bu deneyler 

neticesinde öncelikle her tip iç boru için ve farklı kapasite oranları için ayrı ayrı sonuçlar 

değerlendirilmiĢtir. Son olarak da bu değerlendirmeler ıĢığında en iyi tip iç boru bulunmaya 

çalıĢılmıĢtır. Değerlendirmeler yapılırken her iç boru tipi için referans değeri olarak iç borunun 

dönmediği değerler esas alınmıĢtır. Bütün iç borular ısı transferini belirli oranlarda artırmıĢtır. 

Bu oranlar aĢağıda ayrıntılı olarak verilecektir. Deneylerin hepsi türbülanslı akımda 

gerçekleĢtirilmiĢtir. 

 

5.1. Deneylerde Elde Edilen Sonuçlar 

 

5.1.1. Düz Boru Ġçin Sonuçlar 

 

Düz boru için yapılan deneylerde, sıcak suyun kütlesel debisinin soğuk suyun kütlesel 

debisine oranı yani kapasite oranı 0,25; 0,50; 0,75; 1 olmak üzere dört farklı oran kullanılmıĢtır. 

0 dev/dak, 100 dev/dak, 150 dev/dak, 200 dev/dak, 300 dev/dak, 500 dev/dak, 750 dev/dak 

olmak üzere düz boru için yedi farklı devirde ölçümler yapılmıĢtır. Bu deneyler sonucunda düz 

boruda devir arttıkça ısı transferi artmaktadır. Ancak artıĢ oranı 500 dev/dak ‘dan sonra çok 

azdır. Ama yinede bir miktar artıĢ gözlenmektedir. Sıcak suda kapasite oranı bir iken ısı 

transferi %25 artmıĢ, basınç kaybı ise %40 artmıĢtır. AĢağıdaki tablolarda kapasite oranlarına 

göre 0 dev/dak ile 750 dev/dak arasındaki ölçümlerde oluĢan, ısı transferinin artıĢ miktarı ve 

artıĢ yüzdesi, basınç kaybının artıĢ miktarı ve artıĢ yüzdesi ile etkinlikteki artıĢ yüzdesi 

görülmektedir. Tablo 5.1’de sıcak su için, tablo 5.2’de ise soğuk su için değerler görülmektedir. 

Tablolardan da görüldüğü gibi ısı transfer miktarı arttıkça basınç kayıplarındaki artıĢ 

fazlalaĢmaktadır. 
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Tablo 5.1. Sıcak Su için 0 dev/dak ile 750 dev/dak arasındaki artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 
Kapasite 

Oranı 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Miktarı 

(J/s) 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Miktarı 

(kPa) 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Yüzdesi 

Etkinlik 

Değerindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

C=1 
3062,21 25,79 2,20 40,24 16,83 

C=0,75 
1545,06 12,97 3,71 101,21 29,36 

C=0,50 
2129,14 20,71 4,38 249,37 46,96 

C=0,25 
1521,62 23,82 3,34 300,00 38,45 

 
Tablo 5.2. Soğuk Su için 0 dev/dak ile 750 dev/dak arasındaki artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 

Kapasite 

Oranı 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Miktarı 

(J/s) 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Miktarı 

(kPa) 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Yüzdesi 

C=1 
1589,99 32,70 0,80 58,06 

C=0,75 
3744,35 87,92 0,80 58,06 

C=0,50 
3954,09 96,80 1,03 114,81 

C=0,25 
3057,02 87,86 1,03 114,81 

 

 

5.1.2. Ġki Helisli Boru Ġçin Sonuçlar 

 

Ġki helisli boru için yapılan deneylerde, sıcak suyun kütlesel debisinin soğuk suyun 

kütlesel debisine oranı yani kapasite oranı 0,25; 0,50; 0,75; 1 olmak üzere dört farklı oran 

kullanılmıĢtır. 0 dev/dak, 100 dev/dak, 150 dev/dak, 200 dev/dak, 300 dev/dak, 500 dev/dak, 

750 dev/dak olmak üzere iki helisli boru için yedi farklı devirde ölçümler yapılmıĢtır. Bu 

deneyler sonucunda devir arttıkça ısı transferi artmaktadır. Ancak artıĢ oranı 500 dev/dak ‘da en 

üst değerine çıkmıĢtır. Devir arttıkça ısı transferi değerlerinde düĢme ve akıĢta bozulmalar 

görülmektedir. Sıcak suda kapasite oranı bir iken ısı transferi %10 artmıĢ, basınç kaybı ise 

%29,27 artmıĢtır. Tablo 5.3 ve tablo 5.4’de sıcak su ve soğuk su için kapasite oranlarına göre 0 

dev/dak ile 500 dev/dak arasındaki ölçümlerde oluĢan, ısı transferinin artıĢ miktarı ve artıĢ 

yüzdesi, basınç kaybının artıĢ miktarı ve artıĢ yüzdesi ile etkinlikteki artıĢ yüzdesi 

görülmektedir. 
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Tablo 5.3. Sıcak Su için 0 dev/dak ile 500 dev/dak arasındaki artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 

Kapasite 

Oranı 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Miktarı 

(J/s) 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Miktarı 

(kPa) 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Yüzdesi 

Etkinlik 

Değerindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

C=1 
1964,53 10,05 2,40 29,27 28,54 

C=0,75 
1901,41 12,04 2,00 36,14 17,82 

C=0,50 
2019,59 17,35 2,60 95,12 33,49 

C=0,25 
1042,35 13,65 2,02 108,33 25,42 

 
Tablo 5.4. Soğuk Su için 0 dev/dak ile 500 dev/dak arasındaki artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 
Kapasite 

Oranı 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Miktarı 

(J/s) 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Miktarı 

(kPa) 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Yüzdesi 

C=1 
2958,47 30,36 0,61 37,16 

C=0,75 
2347,13 35,28 0,61 40,44 

C=0,50 
2628,76 40,65 1,12 85,59 

C=0,25 
3155,23 65,55 0,53 55,17 

 

 

5.1.3. Üç Helisli Boru Ġçin Sonuçlar 

 

Üç helisli boru için yapılan deneylerde, sıcak suyun kütlesel debisinin soğuk suyun 

kütlesel debisine oranı yani kapasite oranı 0,25; 0,50; 0,75; 1 olmak üzere dört farklı oran 

kullanılmıĢtır. 0 dev/dak, 100 dev/dak, 150 dev/dak, 200 dev/dak, 300 dev/dak, 500 dev/dak, 

750 dev/dak olmak üzere üç helisli boru için yedi farklı devirde ölçümler yapılmıĢtır. Bu 

deneyler sonucunda devir arttıkça ısı transferi artmaktadır. Ancak artıĢ oranı 500 dev/dak ‘da en 

üst değerine çıkmıĢtır. Devir arttıkça ısı transferi değerlerinde düĢme ve akıĢta bozulmalar 

görülmektedir. Sıcak suda kapasite oranı bir iken ısı transferi %13,04 artmıĢ, basınç kaybı ise 

%22,92 artmıĢtır. Tablo 5.5’de sıcak su için, tablo 5.6’da soğuk su için kapasite oranlarına göre 

0 dev/dak ile 500 dev/dak arasındaki ölçümlerde oluĢan, ısı transferinin artıĢ miktarı ve artıĢ 

yüzdesi, basınç kaybının artıĢ miktarı ve artıĢ yüzdesi ile etkinlikteki yüzde artıĢ miktarları 

görülmektedir. 
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Tablo 5.5. Sıcak Su için 0 dev/dak ile 500 dev/dak arasındaki artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 

Kapasite 

Oranı 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Miktarı 

(J/s) 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Miktarı 

(kPa) 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Yüzdesi 

Etkinlik 

Değerindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

C=1 
3467,00 13,04 2,02 22,92 24,98 

C=0,75 
2150,80 10,21 2,40 38,99 9,95 

C=0,50 
3905,39 24,46 2,36 89,83 21,81 

C=0,25 
731,36 6,41 1,62 75,26 19,67 

 

Tablo 5.6. Soğuk Su için 0 dev/dak ile 500 dev/dak arasındaki artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 

Kapasite 

Oranı 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Miktarı 

(J/s) 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Miktarı 

(kPa) 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Yüzdesi 

C=1 
2662,09 26,50 0,92 51,88 

C=0,75 
3295,53 40,76 1,17 68,63 

C=0,50 
799,54 10,09 0,87 61,90 

C=0,25 
3250,53 50,08 1,01 105,81 

 

 

5.1.4. Dört Helisli Boru Ġçin Sonuçlar 

 

Dört helisli boru için yapılan deneylerde, sıcak suyun kütlesel debisinin soğuk suyun 

kütlesel debisine oranı yani kapasite oranı 0,25; 0,50; 0,75; 1 olmak üzere dört farklı oran 

kullanılmıĢtır. 0 dev/dak, 100 dev/dak, 150 dev/dak, 200 dev/dak, 300 dev/dak, 500 dev/dak, 

750 dev/dak olmak üzere dört helisli boru için yedi farklı devirde ölçümler yapılmıĢtır. Bu 

deneyler sonucunda devir arttıkça ısı transferi artmaktadır. Ancak artıĢ oranı 300 dev/dak ‘da en 

üst değerine çıkmıĢtır. Devir arttıkça ısı transferi değerlerinde düĢmektedir. Devir daha fazla 

arttığında akıĢta bozulmalar meydana gelmekte ve ısı transferi değerleri farklılıklar 

göstermektedir. Sıcak suda kapasite oranı bir iken ısı transferi %10,75 artmıĢ, basınç kaybı ise 

%14,42 artmıĢtır.  
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Tablo 5.7’de sıcak su için, tablo 5.8’de soğuk su için kapasite oranlarına göre 0 dev/dak 

ile 300 dev/dak arasındaki ölçümlerde oluĢan, ısı transferinin artıĢ miktarı ve artıĢ yüzdesi, 

basınç kaybının artıĢ miktarı ve artıĢ yüzdesi ile etkinlikteki yüzde artıĢ miktarları 

görülmektedir. 

 

Tablo 5.7. Sıcak Su için 0 dev/dak ile 300 dev/dak arasındaki artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 

Kapasite 

Oranı 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Miktarı 

(J/s) 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Miktarı 

(kPa) 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Yüzdesi 

Etkinlik 

Değerindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

C=1 
3123,72 10,75 1,38 14,42 12,61 

C=0,75 
2140,73 8,98 1,45 21,04 17,17 

C=0,50 
1766,99 9,00 1,27 45,97 23,81 

C=0,25 
1105,66 9,40 1,62 61,86 22,45 

 

Tablo 5.8. Soğuk Su için 0 dev/dak ile 300 dev/dak arasındaki artıĢ miktarları ve yüzdesi ve yüzdesi 

 
Kapasite 

Oranı 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Miktarı 

(J/s) 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Miktarı 

(kPa) 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Yüzdesi 

C=1 
3318,92 34,73 0,70 37,50 

C=0,75 
3379,19 38,35 0,99 54,60 

C=0,50 
3157,45 35,52 0,90 58,97 

C=0,25 
4059,09 64,38 0,98 83,82 

 

 

5.1.5. BeĢ Helisli Boru Ġçin Sonuçlar 

 

BeĢ helisli boru için yapılan deneylerde, sıcak suyun kütlesel debisinin soğuk suyun 

kütlesel debisine oranı yani kapasite oranı 0,25; 0,50; 0,75; 1 olmak üzere dört farklı oran 

kullanılmıĢtır. 0 dev/dak, 100 dev/dak, 150 dev/dak, 200 dev/dak, 300 dev/dak, 500 dev/dak, 

750 dev/dak olmak üzere beĢ helisli boru için yedi farklı devirde ölçümler yapılmıĢtır. Bu 

deneyler sonucunda devir arttıkça ısı transferi artmaktadır. Ancak artıĢ oranı 300 dev/dak ‘da en 

üst değerine çıkmıĢtır.  
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Devir arttıkça ısı transferi değerlerinde düĢmektedir. Devir daha fazla arttığında akıĢta 

bozulmalar meydana gelmekte ve ısı transferi değerleri farklılıklar göstermektedir. Sıcak suda 

kapasite oranı bir iken ısı transferi %9,75 artmıĢ, basınç kaybı ise %9,93 artmıĢtır. Tablo 5.9’da 

sıcak su için tablo 5.10’da soğuk su için kapasite oranlarına göre 0 dev/dak ile 300 dev/dak 

arasındaki ölçümlerde oluĢan, ısı transferinin artıĢ miktarı ve artıĢ yüzdesi, basınç kaybının artıĢ 

miktarı ve artıĢ yüzdesi ile etkinlikteki yüzde artıĢ miktarları görülmektedir. 

 

Tablo 5.9. Sıcak su için 0 dev/dak ile 300 dev/dak arasındaki artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 

Kapasite 

Oranı 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Miktarı 

(J/s) 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Miktarı 

(kPa) 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Yüzdesi 

Etkinlik 

Değerindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

C=1 
3349,05 9,95 1,27 9,93 12,92 

C=0,75 
3147,45 10,67 1,82 24,05 8,70 

C=0,50 
1082,72 4,63 1,65 47,44 24,26 

C=0,25 
923,58 7,56 2,47 99,11 9,19 

 

Tablo 5.10. Soğuk su için 0 dev/dak ile 300 dev/dak arasındaki artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 
Kapasite 

Oranı 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Miktarı 

(J/s) 

Isı 

Transferindeki 

ArtıĢ Yüzdesi 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Miktarı 

(kPa) 

Basınç 

Kaybındaki 

ArtıĢ 

Yüzdesi 

C=1 
3114,38 25,70 1,22 61,11 

C=0,75 
2694,39 21,31 1,01 51,41 

C=0,50 
3902,45 42,20 0,93 57,53 

C=0,25 
2789,24 29,97 0,96 75,44 

 

 

5.1.6. Farklı Tip Boruların KarĢılaĢtırılması 

 

Yukarıda verilen tablodaki sonuçlar her tip iç borunun kendi içerisindeki 

değerlendirmesidir. Mesela düz iç borunun devire ve kapasite oranlarına göre ısı transferine 

etkisi verilmiĢtir. Yani düz borunun bütün kıyaslamaları yine düz boruya göre yapılmıĢtır. En 

ideal devir ve kapasite oranı bulunmaya çalıĢılmıĢtır. 
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Bundan sonra verilecek sonuçlarda ise farklı helis sayılı boruların birbirleriyle 

mukayeseleri yapılacaktır. Deneylerde kullanılan beĢ farklı iç boru tipi için bu değerlendirmeler 

tablolar ile de ifade edilecektir. Isı transferinin en iyi olduğu boru tipi beĢ helisli borudur. En iyi 

değerlere boru 300 dev/dak ile dönerken ulaĢılmıĢtır. AĢağıdaki tablolarda da beĢ helisli 

borunun farklı helis sayılı iç borulara oranla aralarındaki ısı transferi farkı ve artıĢ yüzdesi ile 

basınç farkı ve artıĢ yüzdeleri görülmektedir. 

Bu değerler ıĢığında beĢ helisli iç borunun diğer borulara göre ısı transferindeki artıĢ 

yüzdesi tablo 5.11’de sıcak su için, tablo 5.12’de soğuk su için verilmiĢtir. Tablodan da 

görüldüğü gibi beĢ helisli boruda ısı transferi miktarı oldukça fazla olmaktadır. Isı transfer 

miktarının artması gibi basınç kaybı da artmaktadır. BeĢ helisli iç borunun diğer borulara göre 

basınç kaybındaki artıĢ miktarı ve yüzdesi tablo 5.13’de sıcak su için, tablo 5.14’de soğuk su 

için verilmiĢtir. Bu değerler iç borunun dakikada 300 devirle döndüğü değerlerdir. 

 

Tablo 5.11. Sıcak suda beĢ helisli borunun diğer borulara oranla ısı transferi artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 

Kapasite 

Oranı 

Düz Boruya Oranla 

ArtıĢ ve Yüzdesi 

Ġki Helisli Boruya 

Oranla ArtıĢ ve 

Yüzdesi  

Üç Helisli 

Boruya Oranla 

ArtıĢ ve 

Yüzdesi 

Dört Helisli Boruya 

Oranla ArtıĢ ve 

Yüzdesi 

C=1 
23160,43 167,29 16015,74 76,30 7416,97 25,07 4819,93 14,98 

C=0,75 
19631,58 150,86 15022,48 85,25 9805,29 42,93 6657,44 25,62 

C=0,50 
12362,75 102,12 10744,96 78,29 4376,54 21,78 3062,18 14,30 

C=0,25 
5483,70 71,57 4437,39 50,96 1030,43 8,51 271,33 2,11 

 

Tablo 5.12. Soğuk suda beĢ helisli borunun diğer borulara oranla ısı transferi artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 
Kapasite 

Oranı 

Düz Boruya 

Oranla ArtıĢ ve 

Yüzdesi 

Ġki Helisli 

Boruya Oranla 

ArtıĢ ve Yüzdesi  

Üç Helisli 

Boruya Oranla 

ArtıĢ ve 

Yüzdesi 

Dört Helisli Boruya 

Oranla ArtıĢ ve 

Yüzdesi 

C=1 
9190,67 152,07 4101,39 36,84 2883,18 23,34 1610,35 11,82 

C=0,75 
7896,01 106,13 6617,24 75,89 4551,81 42,21 2395,02 18,51 

C=0,50 
5734,52 77,33 4219,08 47,24 4464,44 51,40 352,48 2,75 

C=0,25 
6049,65 100,05 4801,82 65,83 2822,19 30,43 982,31 8,84 
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Tablo 5.13. Sıcak suda beĢ helisli borunun diğer borulara oranla basınç kaybı artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 

Kapasite 

Oranı 

Düz Boruya Oranla 

ArtıĢ ve Yüzdesi 

Ġki Helisli 

Boruya Oranla 

ArtıĢ ve Yüzdesi  

Üç Helisli 

Boruya Oranla 

ArtıĢ ve 

Yüzdesi 

Dört Helisli Boruya 

Oranla ArtıĢ ve 

Yüzdesi 

C=1 
7,34 109,63 4,00 39,91 3,60 34,54 3,09 28,25 

C=0,75 
3,51 59,62 2,27 31,78 1,36 16,85 1,09 13,10 

C=0,50 
0,67 15,00 0,27 5,50 0,56 12,20 1,09 27,07 

C=0,25 
1,65 49,66 1,47 42,04 1,51 43,87 0,71 16,75 

 

Tablo 5.14. Soğuk suda beĢ helisli borunun diğer borulara oranla basınç kaybı artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 

Kapasite 

Oranı 

Düz Boruya Oranla 

ArtıĢ ve Yüzdesi 

Ġki Helisli 

Boruya Oranla 

ArtıĢ ve Yüzdesi  

Üç Helisli 

Boruya Oranla 

ArtıĢ ve 

Yüzdesi 

Dört Helisli Boruya 

Oranla ArtıĢ ve 

Yüzdesi 

C=1 
1,28 65,71 1,05 47,96 0,68 26,64 0,66 25,54 

C=0,75 
1,03 53,14 0,95 46,45 0,31 11,67 0,18 6,35 

C=0,50 
1,05 69,12 0,44 21,05 0,50 24,32 0,14 5,61 

C=0,25 
0,71 47,06 0,82 58,73 0,50 29,03 0,08 3,62 

 

 

5.1.7. BeĢ Helisli Borunun Düz Boru ile KarĢılaĢtırılması 

 
Deneyleri yapılan borular içerisinde ısı transferi açısından en iyi sonuç beĢ helisli 

boruda dakikada 300 devirle dönerken elde edilmiĢtir. Dönmeyen düz boruya göre yapılan 

kıyaslamalar deney sonuçları açısından önemlidir. Kapasite oranı bir iken sıcak suda ısı 

transferindeki artıĢ %213,28 basınç kaybındaki artıĢ ise % 156,50 dir. Kapasite oranı 0,25 iken 

ise sıcak suda ısı transferindeki artıĢ %247,65 basınç kaybındaki artıĢ ise %346 dır. Tablo 

5.15’de sıcak su ve soğuk su için ısı transferindeki artıĢ miktarı ve yüzdesi ile basınç kaybındaki 

artıĢ ve yüzdesi görülmektedir. Tablolarda verilen değerler iç borunun dakikada 300 devirle 

döndüğü değerlerdir. 

 

 

 

 

 

 



 46 

Tablo 5.15. BeĢ helisli borunun düz boruya oranla ısı transferi ve basınç kaybı artıĢ miktarları ve yüzdesi 

 

Kapasite 

Oranı 

Ġç Boruda Isı 

Transferi ArtıĢ 

Yüzdesi (Sıcak Su) 

Anular Aralıkta 

Isı Transferi ArtıĢ 

Yüzdesi(Sıcak 

Su) 

Ġç Boruda 

Basınç Kaybı 

ArtıĢ Yüzdesi 

(Sıcak Su) 

Anular Aralıkta 

Basınç Kaybı ArtıĢ 

Yüzdesi(Soğuk Su) 

C=1 
211,63 213,28 156,50 133,87 

C=0,75 
174,10 260,12 156,36 116,13 

C=0,50 
138,04 221,92 191,14 183,95 

C=0,25 
105,77 247,65 346,00 146,91 
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Tablo 5.16. Sıcak su için farklı kapasite oranlarında, farklı devirlerde ortalama ısı transferi miktarları (J/s) 

 

Kapasite 

Oranı 

Devir 

Sayısı 

(dev/dak) 

Düz 

Boru 

Ġki Helisli 

Boru 

Üç helisli 

Boru 

Dört 

Helisli 

Boru 

BeĢ Helisli 

Boru 

 

 

 

C=1 

0 
11874,8 19556,54 26580,09 29061,67 33656,26 

100 
12319,14 19643,43 27024,22 29940,91 34807,68 

150 
12459,77 19725,82 27553,92 30450,39 35381,79 

200 
13397,42 20376,53 28467,31 31225,34 35585,51 

300 
13844,89 20989,58 29588,34 32185,39 37005,31 

500 
14842,91 21521,07 30047,09 31772 36121,89 

750 
14937,01 20738,68 29572,4 31634,2 35851,17 

 

 

 

C=0,75 

 

0 
11909,81 15790,63 21056,19 23846,51 29497,23 

100 
12293,75 16396,4 21628,16 24385,66 30809,13 

150 
12488,7 16797,15 22152,37 24942,85 31274,32 

200 
12787,92 17331,24 22307,7 25237,33 31764,23 

300 
13013,1 17622,2 22839,38 25987,24 32644,68 

500 
13357,46 17692,05 23206,99 25398,53 32064,93 

750 
13454,87 17609,72 22431,87 25218,18 31847,29 

 

 

 

C=0,5 

 

0 
10279,26 11638,62 15966,47 19639,78 23386,23 

100 
10618,97 12115,05 18120,04 19889,94 23538,59 

150 
11093,61 12544,51 19171,8 20168,71 23513,6 

200 
11416,11 12841,05 19647,1 20656,74 23752,74 

300 
12106,19 13723,99 20092,41 21406,77 24468,95 

500 
12310,42 13658,21 19871,86 21002,96 23769,2 

750 
12408,4 13625,03 19936,37 20493,01 23680,41 

 

 

 

C=0,25 

 

0 
6388,403 7634,307 11415,49 11768,64 12222,04 

100 
6702,608 7940,659 11489,64 12135,46 12406,46 

150 
7097,723 8002,693 11651,58 12341,27 12579,19 

200 
7290,376 8151,915 11855,43 12475,72 12623,01 

300 
7661,93 8708,236 12115,2 12874,3 13145,63 

500 
7846,55 8676,655 12146,85 12762,19 12906,78 

750 
7910,022 8466,393 11526,16 12482,98 12556,76 
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Tablo 5.17. Soğuk Su için farklı kapasite oranlarında, farklı devirlerde ortalama ısı transferi miktarları 

(J/s) 

 
Kapasite 

Oranı 

Devir 

Sayısı 

(dev/dak) 

Düz 

Boru 

Ġki Helisli 

Boru 

Üç helisli 

Boru 

Dört 

Helisli 

Boru 

BeĢ Helisli 

Boru 

 

 

 

C=1 

0 4862,93 9745,08 10044,41 10305,31 12120,19 

100 5183,22 9894,53 10701,99 11493,2 13413,82 

150 5204,27 10130,34 11280,68 12015,2 13603,13 

200 5514,94 10543,76 11574,44 12647,67 14055,45 

300 6043,90 11133,18 12351,40 13624,23 15234,57 

500 6425,40 12703,55 12706,50 12975,77 14395,94 

750 6452,91 12056,12 12383,31 12303,7 14182,34 

 

 

 

C=0,75 

 

0 4258,67 6653,80 8086,00 9562,035 12641,86 

100 5404,30 6880,07 8971,67 10709,39 13118,63 

150 5847,24 7235,62 9347,42 11013,84 13478,57 

200 6285,35 7437,14 9862,65 11685,75 14279,4 

300 7440,23 8719,01 10784,44 12941,23 15336,25 

500 7627,54 9000,93 11381,53 12669,05 14337,24 

750 8003,02 8437,13 10749,16 11640,98 14272,73 

 

 

 

C=0,5 

 

0 4084,79 6466,48 7920,32 9639,838 9247,325 

100 4520,44 7580,75 8097,94 10484,36 10805,66 

150 5399,10 8278,89 8145,82 11067,3 11410,21 

200 5892,46 8312,88 8643,84 11561,63 12156,2 

300 7415,26 8930,69 8685,33 12797,29 13149,77 

500 7900,40 9095,24 8719,86 12142,97 12368,94 

750 8038,89 9243,69 8202,27 10362,08 11931,31 

 

 

 

C=0,25 

 

0 3479,56 4813,29 6490,22 7055,145 9307,3 

100 4081,07 5173,33 7017,70 7873,833 10566,01 

150 4476,26 5530,23 7417,07 8532,347 10516,14 

200 5020,32 6572,35 7767,27 9524,177 10906,81 

300 6046,89 7294,72 9274,35 11114,23 12096,54 

500 6262,61 7968,52 9740,75 10259,25 11444,76 

750 6536,58 7620,26 9436,23 9787,463 10934,79 
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Tablo 5.18. Sıcak su için farklı kapasite oranlarında, farklı devirlerde ortalama basınç kaybı miktarları 

(kPa) 

 
Kapasite 

Oranı 

Devir 

Sayısı 

(dev/dak) 

Düz 

Boru 

Ġki Helisli 

Boru 

Üç helisli 

Boru 

Dört 

Helisli 

Boru 

BeĢ Helisli 

Boru 

 

 

 

C=1 

0 5,47 8,21 8,83 9,56 12,76 

100 5,65 8,67 9,18 9,92 13,12 

150 6,03 8,98 9,52 10,21 13,39 

200 6,36 9,49 9,92 10,52 13,72 

300 6,69 10,03 10,43 10,94 14,03 

500 7,05 10,61 10,85 10,87 14,03 

750 7,67 10,30 10,23 10,83 13,94 

 

 

 

C=0,75 

 

0 3,67 5,54 6,16 6,87 7,58 

100 4,25 6,05 6,65 7,32 7,92 

150 4,78 6,34 7,29 7,74 8,41 

200 5,34 6,76 7,58 8,03 8,89 

300 5,89 7,14 8,05 8,32 9,41 

500 6,67 7,54 8,56 8,36 9,16 

750 7,38 7,38 8,21 8,34 9,14 

 

 

 

C=0,5 

 

0 1,76 2,74 2,62 2,76 3,47 

100 2,47 3,31 3,16 3,07 3,82 

150 3,05 3,91 3,71 3,40 4,25 

200 3,74 4,38 4,11 3,71 4,69 

300 4,45 4,85 4,56 4,02 5,11 

500 5,43 5,34 4,98 3,94 5,07 

750 6,14 5,07 4,54 3,85 5,00 

 

 

 

C=0,25 

 

0 1,11 1,87 2,16 2,62 2,49 

100 1,73 2,29 2,51 3,09 3,02 

150 2,11 2,69 2,91 3,40 3,58 

200 2,60 3,07 3,25 3,76 4,34 

300 3,31 3,49 3,45 4,25 4,96 

500 3,91 3,89 3,78 4,05 4,78 

750 4,45 3,62 3,45 3,96 4,74 
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Tablo 5.19. Soğuk su için farklı kapasite oranlarında, farklı devirlerde ortalama basınç kaybı 

miktarları(kPa) 

 
Kapasite 

Oranı 

Devir 

Sayısı 

(dev/dak) 

Düz 

Boru 

Ġki Helisli 

Boru 

Üç helisli 

Boru 

Dört 

Helisli 

Boru 

BeĢ Helisli 

Boru 

 

 

 

C=1 

0 
1,38 1,65 1,78 1,87 2,00 

100 
1,52 1,77 1,90 2,00 2,21 

150 
1,61 1,91 2,12 2,17 2,49 

200 
1,80 2,02 2,40 2,29 2,80 

300 
1,95 2,18 2,55 2,57 3,22 

500 
2,03 2,26 2,70 2,51 2,90 

750 
2,18 2,18 2,59 2,48 2,79 

 

 

 

C=0,75 

 

0 
1,38 1,51 1,70 1,81 1,97 

100 
1,52 1,62 1,92 2,15 2,27 

150 
1,61 1,78 2,25 2,38 2,53 

200 
1,80 1,90 2,49 2,61 2,77 

300 
1,95 2,03 2,67 2,80 2,98 

500 
2,03 2,12 2,87 2,75 2,87 

750 
2,18 2,05 2,61 2,65 2,81 

 

 

 

C=0,5 

 

0 
0,90 1,31 1,40 1,52 1,62 

100 
1,05 1,50 1,52 1,78 1,83 

150 
1,25 1,62 1,72 2,02 2,06 

200 
1,36 1,82 1,92 2,29 2,29 

300 
1,51 2,11 2,06 2,42 2,56 

500 
1,72 2,43 2,27 2,40 2,39 

750 
1,93 2,21 2,19 2,49 2,37 

 

 

 

C=0,25 

 

0 
0,90 0,97 0,96 1,17 1,27 

100 
1,05 1,09 1,16 1,45 1,48 

150 
1,25 1,25 1,31 1,73 1,69 

200 
1,36 1,32 1,53 2,02 1,92 

300 
1,51 1,40 1,72 2,15 2,22 

500 
1,72 1,50 1,97 2,25 2,01 

750 
1,93 1,38 1,80 2,26 1,93 
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Tablo 5.20.  Sıcak su için farklı kapasite oranlarında, farklı devirlerde ortalama Reynolds sayısı 

 
Kapasite 

Oranı 

Devir 

Sayısı 

(dev/dak) 

Düz 

Boru 

Ġki Helisli 

Boru 

Üç helisli 

Boru 

Dört 

Helisli 

Boru 

BeĢ Helisli 

Boru 

 

 

 

C=1 

0 96930,76 93700 99821,55 98855,05 97124,49 

100 97369,92 94083,51 99804,24 101230,1 97975,27 

150 96007,29 91561,2 99005,65 98849,93 97299,35 

200 97358,28 93013,42 97874,36 97371,14 99183,14 

300 98756,66 93192,43 98204,13 98257,86 98767,56 

500 99611,94 93368,7 96056,48 98141,48 98008,4 

750 98254,81 95316,02 98391,44 97826,27 97868,63 

 

 

 

C=0,75 

 

0 71325,87 64604,94 72143,67 73571,92 72649,13 

100 72631,76 65875,66 71488,02 73184,47 72452,31 

150 72597,13 65777,54 71282,23 72937,97 72061,67 

200 72839,16 64564,74 71608,69 73199,38 72110,4 

300 72745,19 64752,27 72738,77 72819,2 71540,87 

500 70921,06 64776,88 71502,99 72894,17 71695,4 

750 72141,77 64484,45 71905,03 72848,8 71271,96 

 

 

 

C=0,5 

 

0 49007,94 47631,14 48148,02 46808,67 47123,67 

100 48002,77 47629,25 47768,85 46422,09 46461,74 

150 48515,36 47397,31 47013,29 46207,61 47135,84 

200 48302,15 47431,04 46595,31 45415,96 47305,2 

300 48664,82 45501,32 46002,14 43668,3 47247,66 

500 48659,21 46575,39 44596,31 45119,86 47018,34 

750 48888,44 45996,3 44507,16 47214,26 47256,06 

 

 

 

C=0,25 

 

0 24103,57 22060,27 22646,98 23517,61 23349,02 

100 24545,05 22419,15 22913,25 23332,02 23683,06 

150 24232,40 22563,94 22618,64 22964,03 23489,39 

200 24382,99 22830,15 22733,31 23038,99 23475,82 

300 23566,18 22956,07 22635,3 22976,49 23355,71 

500 23764,69 23119,84 22706,77 22907,55 23326,05 

750 23512,51 23473,9 22937,25 23019,22 23531,46 
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Tablo 5.21. Soğuk su için farklı kapasite oranlarında, farklı devirlerde ortalama Reynolds sayısı 

 
Kapasite 

Oranı 

Devir 

Sayısı 

(dev/dak) 

Düz 

Boru 

Ġki Helisli 

Boru 

Üç helisli 

Boru 

Dört 

Helisli 

Boru 

BeĢ Helisli 

Boru 

 

 

 

C=1 

0 7298,62 7017,335 6746,624 7679,866 7460,842 

100 7383,30 7056,487 6715,349 8047,963 7642,381 

150 7603,83 6942,307 7295,65 7720,091 8067,803 

200 7472,50 7066,425 6975,981 7839,525 8202,364 

300 7462,63 7619,024 7553,157 7717,939 8246,266 

500 7628,21 7905,867 7681,63 7822,55 8296,33 

750 7857,35 7864,893 7789,921 7723,87 8061,984 

 

 

 

C=0,75 

 

0 7461,11 8301,387 7912,622 7674,789 8361,902 

100 7691,42 8428,878 7658,266 7675,994 8457,441 

150 7723,22 8539,36 7409,619 7690,973 8442,457 

200 7555,38 8334,009 7397,717 7810,215 8264,479 

300 7038,33 8331,555 7505,051 7994,076 8442,429 

500 7185,40 8413,372 7442,809 7693,149 8329,345 

750 7111,22 8488,652 7542,049 7610,463 8256,819 

 

 

 

C=0,5 

 

0 7245,83 7673,385 7717,259 7984,888 7988,433 

100 7364,86 7733,566 8015,431 8285,088 8130,893 

150 7509,62 8197,64 8282,494 8400,836 8386,996 

200 7371,50 8349,506 8402,815 8758,71 8971,702 

300 7675,65 7908,378 8166,34 8104,203 9104,492 

500 7653,02 8420,963 8526,849 8433,327 8933,871 

750 7965,09 8155,279 8352,994 8288,139 8560,299 

 

 

 

C=0,25 

 

0 7240,81 6498,106 6550,35 6878,59 7985,545 

100 7438,44 6580,584 6698,233 7020,303 8123,123 

150 7404,54 6533,132 6608,4 7036,645 8088,472 

200 7514,03 6627,168 6691,394 7153,732 8056,044 

300 7407,92 6879,677 6975,901 7034,064 8157,06 

500 7523,70 6822,81 7003,131 7020,841 8038,43 

750 7596,80 6907,631 6857,08 7164,25 7957,562 
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5.2. Deney Sonuçlarından Elde Edilen Grafikler 

 

DÜZ BORU (C=1) Soğuk Su

200,00

250,00

300,00

350,00

400,00

450,00

500,00

550,00

600,00

5000,00 6000,00 7000,00 8000,00 9000,00 10000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak

 
 

ġekil 5.1. Düz boruda anular aralıkta C=1 için Nu-Re değiĢimi 

 
 

DÜZ BORU (C=1) Sıcak Su

200,00

240,00

280,00

320,00

360,00

400,00

440,00

480,00

70000,00 80000,00 90000,00 100000,00 110000,00 120000,00 130000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak
Dittus-Boelter

Üs (n=100 d/dak)
Üs (Dittus-Boelter)

 
 

ġekil 5.2. Düz boruda C=1 için Nu-Re değiĢimi 
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DÜZ BORU (C=0,75) Soğuk Su

200,00

300,00

400,00

500,00

600,00

700,00

800,00

5000,00 6000,00 7000,00 8000,00 9000,00 10000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak

 
 

ġekil 5.3. Düz boruda anular aralıkta C=0,75 için Nu-Re değiĢimi 

 
 

DÜZ BORU (C=0,75) Sıcak Su  

160,00

200,00

240,00

280,00

320,00

360,00

400,00

440,00

50000,00 60000,00 70000,00 80000,00 90000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak
Dittus-Boelter

Üs (Dittus-Boelter)

 
 

ġekil 5.4. Düz boruda C=0,75 için Nu-Re değiĢimi 
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DÜZ BORU (C=0,5) Soğuk Su

140,00

240,00

340,00

440,00

540,00

640,00

740,00

840,00

5000,00 6000,00 7000,00 8000,00 9000,00 10000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak

 
 

ġekil 5.5. Düz boruda anular aralıkta C=0,5 için Nu-Re değiĢimi 

 
 

DÜZ BORU (C=0,5) Sıcak Su

140,00

180,00

220,00

260,00

300,00

340,00

380,00

420,00

35000,00 40000,00 45000,00 50000,00 55000,00 60000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak
Dittus-Boelter

Üs (Dittus-Boelter)

 
 

ġekil 5.6. Düz boruda C=0,5 için Nu-Re değiĢimi 
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DÜZ BORU (C=0,25) Soğuk Su

140,00

240,00

340,00

440,00

540,00

640,00

740,00

5000,00 6000,00 7000,00 8000,00 9000,00 10000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak

 
 

ġekil 5.7. Düz boruda anular aralıkta C=0,25 için Nu-Re değiĢimi 

 

 

DÜZ BORU (C=0,25) Sıcak Su

80,00

100,00

120,00

140,00

160,00

180,00

200,00

220,00

240,00

260,00

280,00

18000,00 21000,00 24000,00 27000,00 30000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak
Dittus-Boelter

Üs (Dittus-Boelter)

 
 

ġekil 5.8. Düz boruda C=0,5 için Nu-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-2 (C=1) Soğuk Su

400,00

500,00

600,00

700,00

800,00

900,00

1000,00

1100,00

1200,00

1300,00

5000,00 6000,00 7000,00 8000,00 9000,00 10000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak

 
 

ġekil 5.9.  Ġki helisli boruda anular aralıkta C=1 için Nu-Re değiĢimi 

 

 

HELĠSEL-2 (C=1) Sıcak Su

240,00

280,00

320,00

360,00

400,00

440,00

480,00

520,00

70000,00 80000,00 90000,00 100000,00 110000,00 120000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak
Dittus-Boelter

 
 

ġekil 5.10. Ġki helisli boruda C=1 için Nu-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-2 (C=0,75) Soğuk Su

200,00

300,00

400,00

500,00

600,00

700,00

800,00

900,00

1000,00

1100,00

1200,00

6000,00 7000,00 8000,00 9000,00 10000,00 11000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak

 
 

ġekil 5.11. Ġki helisli boruda anular aralıkta C=0,75 için Nu-Re değiĢimi 

 

 

HELĠSEL-2 (C=0,75) Sıcak Su  

160,00

200,00

240,00

280,00

320,00

360,00

400,00

440,00

480,00

520,00

560,00

40000,00 50000,00 60000,00 70000,00 80000,00 90000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak
Dittus-Boelter

Üs (Dittus-Boelter)

 
 

ġekil 5.12. Ġki helisli boruda C=0,75 için Nu-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-2 (C=0,5) Soğuk Su

200,00

300,00

400,00

500,00

600,00

700,00

800,00

900,00

1000,00

5000,00 6000,00 7000,00 8000,00 9000,00 10000,00 11000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak

 
 

ġekil 5.13. Ġki helisli boruda anular aralıkta C=0,5 için Nu-Re değiĢimi 

 

 

HELĠSEL-2 (C=0,5) Sıcak Su

100,00

140,00

180,00

220,00

260,00

300,00

340,00

380,00

30000,00 40000,00 50000,00 60000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak
Dittus-Boelter

Üs (Dittus-Boelter)

 
 

ġekil 5.14. Ġki helisli boruda C=0,5 için Nu-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-2 (C=0,25) Soğuk Su

140,00

240,00

340,00

440,00

540,00

640,00

740,00

5000,00 6000,00 7000,00 8000,00 9000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak

 
 

ġekil 5.15. Ġki helisli boruda anular aralıkta C=0,25 için Nu-Re değiĢimi 

 

 

HELĠSEL-2 (C=0,25) Sıcak Su

60,00

80,00

100,00

120,00

140,00

160,00

180,00

200,00

15000,00 18000,00 21000,00 24000,00 27000,00 30000,00 33000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak
Dittus-Boelter

Üs (Dittus-Boelter)

 
 

ġekil 5.16. Ġki helisli  boruda C=0,25 için Nu-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-3 (C=1) Soğuk Su

400,00

500,00

600,00

700,00

800,00

900,00

1000,00

1100,00

1200,00

5000,00 6000,00 7000,00 8000,00 9000,00 10000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak

 
 

ġekil 5.17. Üç helisli boruda anular aralıkta C=1 için Nu-Re değiĢim 

 

 

HELĠSEL-3 (C=1) Sıcak Su

240,00

290,00

340,00

390,00

440,00

490,00

540,00

590,00

70000,00 80000,00 90000,00 100000,00 110000,00 120000,00 130000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak
Dittus-Boelter

Üs (Dittus-Boelter)

 
 

ġekil 5.18. Üç helisli boruda C=1 için Nu-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-3 (C=0,75) Soğuk Su

200,00

300,00

400,00

500,00

600,00

700,00

800,00
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ġekil 5.19. Üç helisli boruda anular aralıkta C=0,75 için Nu-Re değiĢimi 
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ġekil 5.20. Üç helisli boruda C=0,75 için Nu-Re değiĢimi 
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ġekil 5.21. Üç helisli boruda anular aralıkta C=0,5 için Nu-Re değiĢimi 
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ġekil 5.22. Üç helisli boruda C=0,5 için Nu-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-3 (C=0,25) Soğuk Su
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ġekil 5.23. Üç helisli boruda anular aralıkta C=0,25 için Nu-Re değiĢimi 
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ġekil 5.24. Üç helisli boruda C=0,25 için Nu-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-4 (C=1) Soğuk Su
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ġekil 5.25. Dört helisli boruda anular aralıkta C=1 için Nu-Re değiĢimi 
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ġekil 5.26. Dört helisli boruda C=1 için Nu-Re değiĢimi 

 



 66 

HELĠSEL-4 (C=0,75) Soğuk Su
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ġekil 5.27. Dört helisli boruda anular aralıkta C=0,75 için Nu-Re değiĢimi 
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ġekil 5.28. Dört helisli boruda C=0,75 için Nu-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-4 (C=0,5) Soğuk Su
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ġekil 5.29. Dört helisli boruda anular aralıkta C=0,5 için Nu-Re değiĢimi 
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ġekil 5.30. Dört helisli boruda C=0,5 için Nu-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-4 (C=0,25) Soğuk Su

140,00

240,00

340,00

440,00

540,00

640,00

740,00

840,00

940,00

1040,00

5000,00 6000,00 7000,00 8000,00 9000,00

Re

N
u

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak

 
 

ġekil 5.31. Dört helisli boruda anular aralıkta C=0,25 için Nu-Re değiĢimi 
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ġekil 5.32. Dört helisli boruda C=0,25 için Nu-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-5 (C=1) Soğuk Su
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ġekil 5.33. BeĢ helisli boruda anular aralıkta C=1 için Nu-Re değiĢimi 
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ġekil 5.34. BeĢ helisli boruda C=1 için Nu-Re değiĢimi 

 



 70 

HELĠSEL-5 (C=0,75) Soğuk Su
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ġekil 5.35. BeĢ helisli boruda anular aralıkta C=0,75 için Nu-Re değiĢimi 
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ġekil 5.36. BeĢ helisli boruda C=0,75 için Nu-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-5 (C=0,5) Soğuk Su
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ġekil 5.37. BeĢ helisli boruda anular aralıkta C=0,5 için Nu-Re değiĢimi 
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ġekil 5.38. BeĢ helisli boruda C=0,5 için Nu-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-5 (C=0,25) Soğuk Su
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ġekil 5.39. BeĢ helisli boruda anular aralıkta C=0,25 için Nu-Re değiĢimi 
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ġekil 5.40. BeĢ helisli boruda C=0,25 için Nu-Re değiĢimi 
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DÜZ BORU (C=1) Soğuk Su
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ġekil 5.41. Düz boruda anular aralıkta C=1 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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ġekil 5.42. Düz boruda C=1 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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DÜZ BORU (C=0,75) Soğuk Su
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ġekil 5.43. Düz boruda anular aralıkta C=0,75 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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ġekil 5.44. Düz boruda C=0,75 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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DÜZ BORU (C=0,5) Soğuk Su
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ġekil 5.45. Düz boruda anular aralıkta C=0,5 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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ġekil 5.46. Düz boruda C=0,5 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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DÜZ BORU (C=0,25) Soğuk Su
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ġekil 5.47. Düz boruda anular aralıkta C=0,25 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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0,70

1,20

1,70

2,20

2,70

3,20

3,70

4,20

4,70

18000,00 20000,00 22000,00 24000,00 26000,00 28000,00 30000,00 32000,00

Re

B
a
sı

n
ç
 F

a
rk

ı 
(k

P
a
)

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak

 
 

ġekil 5.48. Düz boruda C=0,25 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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HELĠSEL-2 BORU (C=1) Soğuk Su
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ġekil 5.49.  Ġki helisli boruda anular aralıkta C=1 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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ġekil 5.50.  Ġki helisli boruda C=1 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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HELĠSEL-2 BORU (C=0,75) Soğuk Su
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ġekil 5.51.  Ġki helisli boruda anular aralıkta C=0,75 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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ġekil 5.52.  Ġki helisli boruda C=0,75 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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HELĠSEL-2 BORU (C=0,5) Soğuk Su
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ġekil 5.53. Ġki helisli boruda anular aralıkta C=0,5 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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ġekil 5.54.  Ġki helisli boruda C=0,5 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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HELĠSEL-2 BORU (C=0,25) Soğuk Su
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ġekil 5.55.  Ġki helisli boruda anular aralıkta C=0,25 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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ġekil 5.56.  Ġki helisli boruda C=0,25 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 



 81 

HELĠSEL-3 BORU (C=1) Soğuk Su
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ġekil 5.57.  Üç helisli boruda anular aralıkta C=1 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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ġekil 5.58.  Üç helisli boruda C=1 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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HELĠSEL-3 BORU (C=0,75) Soğuk Su
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ġekil 5.59.  Üç helisli boruda anular aralıkta C=0,75 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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ġekil 5.60.  Üç helisli boruda C=0,75 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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HELĠSEL-3 BORU (C=0,5) Soğuk Su
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ġekil 5.61.  Üç helisli boruda anular aralıkta C=0,5 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 

 

 

HELĠSEL-3 BORU (C=0,5) Sıcak Su
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ġekil 5.62.  Üç helisli boruda C=0,5 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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HELĠSEL-3 BORU (C=0,25) Soğuk Su
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ġekil 5.63.  Üç helisli boruda anular aralıkta C=0,25 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 

 

 

HELĠSEL-3 BORU (C=0,25) Sıcak Su
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ġekil 5.64.  Üç helisli boruda C=0,5 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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HELĠSEL-4 BORU (C=1) Soğuk Su
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ġekil 5.65.  Dört helisli boruda anular aralıkta C=1 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 

 

 

HELĠSEL-4 BORU (C=1) Sıcak Su
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ġekil 5.66.  Dört helisli boruda C=1 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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HELĠSEL-4 BORU (C=0,75) Soğuk Su
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ġekil 5.67.  Dört helisli boruda anular aralıkta C=0,75 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 

 

HELĠSEL-4 BORU (C=0,75) Sıcak Su
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ġekil 5.68.  Dört helisli boruda C=0,75 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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HELĠSEL-4 BORU (C=0,5) Soğuk Su
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ġekil 5.69.  Dört helisli boruda anular aralıkta C=0,5 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 

 

 

HELĠSEL-4 BORU (C=0,5) Sıcak Su
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ġekil 5.70.  Dört helisli boruda C=0,5 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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HELĠSEL-4 BORU (C=0,25) Soğuk Su
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ġekil 5.71.  Dört helisli boruda anular aralıkta C=0,25 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 

 

 

HELĠSEL-4 BORU (C=0,25) Sıcak Su
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ġekil 5.72.  Dört helisli boruda C=0,25 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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HELĠSEL-5 BORU (C=1) Soğuk Su

1,50

1,70

1,90

2,10

2,30

2,50

2,70

2,90

3,10

3,30

3,50

5000,00 6000,00 7000,00 8000,00 9000,00 10000,00 11000,00

Re

B
a
sı

n
ç
 F

a
rk

ı 
(k

P
a
)

n=0 d/dak
n=100 d/dak
n=150 d/dak
n=200 d/dak
n=300 d/dak
n=500 d/dak
n=750 d/dak

 
 

ġekil 5.73.  BeĢ helisli boruda anular aralıkta C=1 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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ġekil 5.74.  BeĢ helisli boruda C=1 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 



 90 

HELĠSEL-5 BORU (C=0,75) Soğuk Su
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ġekil 5.75.  BeĢ helisli boruda anular aralıkta C=0,75 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 

 

 

HELĠSEL-5 BORU (C=0,75) Sıcak Su
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ġekil 5.76.  BeĢ helisli boruda C=0,75 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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HELĠSEL-5 BORU (C=0,5) Soğuk Su
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ġekil 5.77.  BeĢ helisli boruda anular aralıkta C=0,5 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 

 

 

HELĠSEL-5 BORU (C=0,5) Sıcak Su
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ġekil 5.78.  BeĢ helisli boruda C=0,75 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 



 92 

HELĠSEL-5 BORU (C=0,25) Soğuk Su
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ġekil 5.79.  BeĢ helisli boruda anular aralıkta C=0,25 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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ġekil 5.80.  BeĢ helisli boruda C=0,25 için Basınç Kaybı (kPa) -Re değiĢimi 
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ġekil 5.81. Düz boruda C=1 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.82. Düz boruda C=0,75 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.83. Düz  boruda C=0,5 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.84. Düz boruda C=0,25 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.85. Ġki helisli boruda C=1 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.86. Ġki helisli boruda C=0,75 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-2 (C=0,5)
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ġekil 5.87. Ġki helisli boruda C=0,5 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.88. Ġki helisli boruda C=0,25 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.89. Üç helisli boruda C=1 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.90. Üç helisli boruda C=0,75 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 

 



 98 

HELĠSEL-3 (C=0,5)
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ġekil 5.91. Üç helisli boruda C=0,5 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.92. Üç helisli boruda C=0,25 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.93. Dört helisli boruda C=1 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.94. Dört helisli boruda C=0,75 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.95. Dört helisli boruda C=0,5 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.96. Dört helisli boruda C=0,25 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-5 (C=1)
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ġekil 5.97. BeĢ helisli boruda C=1 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.98. BeĢ helisli boruda C=0,75 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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HELĠSEL-5 (C=0,5)
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ġekil 5.99. BeĢ helisli boruda C=0,5 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.100. BeĢ helisli boruda C=0,25 için Etkinlik Değeri-Re değiĢimi 
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ġekil 5.101. Düz boruda C=1 için Net Isı Kazancı/Ek Basınç Kaybı-Re değiĢimi 
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ġekil 5.102. BeĢ helisli boruda C=1 için Net Isı Kazancı/Ek Basınç Kaybı-Re değiĢimi 
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5.3. Elde Edilen Ampirik Formüller 

 

Farklı tipteki her boru için Nusselt sayısı, basınç kaybı miktarı ve etkinlik değerinin 

ampirik formülleri; Reynolds sayısı, Pandtl sayısı ve devire bağlı olarak aĢağıda verilmiĢtir. Her 

tip boru için 0 dev/dak ve değiĢen devirlere göre ampirik formüller bulunmuĢtur. Ancak düz 

boruda değiĢken devirlerde ampirik formül 750 dev/dak’ya kadar geçerlidir. Ġki heliselli ve üç 

heliselli boruda ise değiĢken devirlere bağlı yazılan ampirik formüllerde maksimum devir 500 

dev/dak’ dır. Dört heliselli ve beĢ heliselli borularda ise devire bağlı olarak yazılan ampirik 

formüllerde 300 dev/dak maksimum devirdir. Bu ampirik formüller belirtilen devirlere kadar 

geçerlidir. 

 

5.3.1. Düz Boru Ġçin Ampirik Formüller 

 

5.3.1.1. Nusselt sayısı 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 1 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuh=0,000642.Re
1,1145

.Pr
0,3 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

Nuh=0,001774.Re
1,0485

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

  

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuc=0,0005888.Re
1,4066

.Pr
0,4

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

Nuc=0,00066.Re
1,4184

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25
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Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,75 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuh=0,000399.Re
1,1987

.Pr
0,3 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

Nuh=0,000401.Re
1,1943

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

  

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuc=0,002477.Re
1,4824

.Pr
0,4

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

Nuc=0,001647.Re
1,3507

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

  

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,5 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuh=0,0007246.Re
1,1653

.Pr
0,3 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

Nuh=0,000483.Re
1,2165

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

  

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuc=0,0002443.Re
1,4954

.Pr
0,4

 



 106 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

Nuc=0,001021.Re
1,3993

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

  

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,25 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuh=0,003842.Re
1,0311

.Pr
0,3 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

Nuh=0,002461.Re
1,1063

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

  

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuc=0,0000235.Re
1,7325

.Pr
0,4

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

Nuc=0,00021.Re
1,1,56

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

  

 

5.3.1.2.Basınç Kayıpları 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 1 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,001462.Re
0,2277

.Pr
0,3

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,001958.Re
0,2448

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25
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Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,001079.Re
0,135

.Pr
0,4

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,000711.Re
0,2219

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,75 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,001553.Re
0,2198

.Pr
0,3

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,0024096.Re
0,2236

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

 

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,000224.Re
0,3922

.Pr
0,4

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,003459.Re
0,1945

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,5 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,0000998.Re
0,4822

.Pr
0,3
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0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,001241.Re
0,2818

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

 

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,0000005.Re
1,0005

.Pr
0,4

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,000607.Re
0,4012

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,25 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,0000632.Re
0,5324

.Pr
0,3

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,00134.Re
0,2731

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

 

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,0000000016.Re
0,4363

.Pr
0,4

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,001594.Re
0,2899

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25
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5.3.1.3. Etkinlik değeri 

 

Kapasite oranı 1 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

E=0,00923.Re
0,183

.Pr
0,3

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

E=0,01282.Re
0,1683

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

  

 

Kapasite oranı 0,75 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

E=0,00623.Re
0,2186

.Pr
0,3

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

E=0,00786.Re
0,2217

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

  

 

Kapasite oranı 0,5 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

E=0,00620.Re
0,2187

.Pr
0,3

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

E=0,01022.Re
0,2086

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

  

 

Kapasite oranı 0,25 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 
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E=0,00672.Re
0,2193

.Pr
0,3

 

 

0<n<750 dev./dak. arasında; 

 

E=0,00468.Re
0,2881

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

  

 

5.3.2. Ġki Helisli ve Üç Helisli Boru Ġçin Ampirik Formüller 

 

5.3.2.1. Nusselt sayısı 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 1 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuh=0,0009552.Re
1,1004

.Pr
0,3

.(h/l)
0,04 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

Nuh=0,002396.Re
1,0471

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

.(h/l)
0,04

 

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuc=0,007388.Re
1,2093

.Pr
0,4

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

Nuc=0,01924.Re
1,0593

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

  

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,75 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuh=0,008411.Re
0,9307

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04
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0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

Nuh=0,003081.Re
1,0254

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

  

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuc=0,0103.Re
1,1504

.Pr
0,4

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

Nuc=0,006625.Re
1,2408

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

  

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,5 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuh=0,004714.Re
0,9914

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

Nuh=0,006012.Re
1,0174

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

  

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuc=0,001133.Re
1,3456

.Pr
0,4

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

Nuc=0,004112.Re
1,2784

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

  

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,25 iken; 
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n=0 dev./dak. için; 

 

Nuh=0,002770.Re
1,0831

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

Nuh=0,004539.Re
1,0429

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

  

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuc=0,0031.Re
1,275

.Pr
0,4

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

Nuc=0,00402.Re
1,2905

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

  

 

5.3.2.2.Basınç Kayıpları 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 1 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,005947.Re
0,1084

.Pr
0,3

.(h/l)
0,04 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,005421.Re
0,1623

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

.(h/l)
0,04

 

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,000402.Re
0,3487

.Pr
0,4

.(h/l)
0,04
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0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,003981.Re
0,172

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

.(h/l)
0,04

 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,75 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,0007020.Re
0,3384

.Pr
0,3

.(h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,007789.Re
0,1289

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

.(h/l)
0,04

 

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,00007194.Re
0,5233

.Pr
0,4

.(h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,003869.Re
0,1778

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

.(h/l)
0,04

 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,5 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,0007704.Re
0,3069

.Pr
0,3

.(h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,004287.Re
0,1643

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

.(h/l)
0,04

 

 

Anular aralıktaki akıĢta; 
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n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,0000065.Re
0,795

.Pr
0,4

.(h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,002496.Re
0,2254

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

.(h/l)
0,04

 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,25 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,001697.Re
0,177

.Pr
0,3

.(h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,002378.Re
0,2193

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

.(h/l)
0,04

 

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,000242.Re
0,3426

.Pr
0,4

.(h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,000125.Re
0,5199

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

.(h/l)
0,04
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5.3.2.3. Etkinlik değeri 

 

Kapasite oranı 1 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

E=0,05262.Re
0,0932

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

E=0,08250.Re
0,0725

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

  

 

Kapasite oranı 0,75 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

E=0,16573.Re
0,0026

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

E=0,00804.Re
0,0703

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

  

 

Kapasite oranı 0,5 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

E=0,14803.Re
0,0039

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

E=0,08451.Re
0,0726

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

  

 

Kapasite oranı 0,25 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 
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E=0,03685.Re
0,1252

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<500 dev./dak. arasında; 

 

E=0,04018.Re
0,1344

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

  

 

5.3.3. Dört Helisli ve BeĢ Helisli Boru Ġçin Ampirik Formüller 

 

5.3.3.1. Nusselt sayısı 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 1 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuh=0,0008459.Re
1,1198

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

Nuh=0,000596.Re
1,164

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

   

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuc=0,008769.Re
1,2122

.Pr
0,4

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

Nuc=0,006773.Re
1,2626

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

   

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,75 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuh=0,001101.Re
1,1231

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04
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0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

Nuh=0,0016.Re
1,101

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

   

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuc=0,008079.Re
1,2255

.Pr
0,4

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

Nuc=0,007897.Re
1,2524

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

   

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,5 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuh=0,001256.Re
1,1323

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

Nuh=0,000923.Re
1,1743

Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

   

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuc=0,004953.Re
1,2508

.Pr
0,4

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

Nuc=0,00657.Re
1,2597

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

   

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,25 iken; 
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n=0 dev./dak. için; 

 

Nuh=0,0014199.Re
1,1343

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

Nuh=0,001086.Re
1,172

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

   

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

Nuc=0,004949.Re
1,2537

.Pr
0,4

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

Nuc=0,009181.Re
1,214

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

   

 

5.3.3.2.Basınç Kayıpları 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 1 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,001262.Re
0,2914

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,004053.Re
0,2127

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

 

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,001281.Re
0,2135

.Pr
0,4

. (h/l)
0,04
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0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,001710.Re
0,2677

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,75 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,002266.Re
0,2212

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,005388.Re
0,1703

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

 

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,000342.Re
0,3657

.Pr
0,4

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,00128.Re
0,295

Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,5 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,005272.Re
0,1055

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,0014107.Re
0,2988

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

 

 

Anular aralıktaki akıĢta; 
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n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,001080.Re
0,2249

.Pr
0,4

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,000295.Re
0,4521

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

 

 

Boru içerisindeki akıĢta, kapasite oranı 0,25 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,001398.Re
0,275

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

ΔPh/ ΔPatm =0,002558.Re
0,2203

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

 

 

Anular aralıktaki akıĢta; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,0000139.Re
0,712

.Pr
0,4

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

ΔPc/ ΔPatm =0,001609.Re
0,2734

.Pr
0,4

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

 

 

 

5.3.3.3. Etkinlik değeri 

 

Kapasite oranı 1 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 
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E=0,05845.Re
0,1158

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

E=0,04875.Re
0,1424

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

   

 

Kapasite oranı 0,75 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

E=0,08251.Re
0,0945

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

E=0,07926.Re
0,1052

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

   

 

Kapasite oranı 0,5 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

E=0,06097.Re
0,113

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

E=0,06366.Re
0,1293

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04

   

 

Kapasite oranı 0,25 iken; 

 

n=0 dev./dak. için; 

 

E=0,04761.Re
0,1457

.Pr
0,3

. (h/l)
0,04

 

 

0<n<300 dev./dak. arasında; 

 

E=0,06598.Re
0,1219

.Pr
0,3

.( n/nmax)
0,25

. (h/l)
0,04
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6. SONUÇLAR VE ÖNERĠLER 

 

 

Yapılan bu deneyde elde edilen sonuçlar; grafikler, tablolar ve ampirik formüllerle 

5.bölümde verilmiĢti. Bu sonuçlardan yola çıkarak elde edilen sonuçlar ve öneriler maddeler 

halinde belirtilecektir. 

 

1. Düz boruda devir sayısı arttıkça ısı transferinde artıĢ görülmektedir. Dakikadaki devir 

sayısı 500’ü geçtikten sonra ısı transferindeki artıĢ nerdeyse durma noktasına gelmiĢtir. 

Dakikada 750 devirle dönerken ısı transferinin artıĢında çok az artıĢ meydana gelmektedir. Yani 

maksimim devir olarak 500dev/dak seçilebilir. Ġç borudan geçen akıĢkan ile anular arlıktan akan 

soğuk suyun debileri eĢit alındığında; düz boru 750 dev/dak ile dönerken, devir sayısı 0’ a göre 

ısı transferi   %32,4 artmıĢtır. Buna karĢılık basınç kaybı da % 37,6 kadar artmıĢtır. Sıcak suyun 

debisi belirli kapasite oranlarına göre düĢürüldüğünde ısı transferi daha fazla olmaktadır. Ama 

basınç kayıpları da aynı oranda artmaktadır. Farklı kapasite oranları ısı transferini ve basınç 

kayıplarını oldukça etkilemektedir. Bütün farklı kapasite oranlarında iç borunun dakikada 500 

devirle dönmesi en ideal sonuç olmuĢtur. Bu değerler dikkate alındığında imal edilecek içi düz 

borulu bir ısı değiĢtirgecinde 500 dev/dak en ideal dönme sayısı olacaktır. 

 

2. Ġki helisli iç boruda devir sayısını arttırdıkça ısı transferinin de arttığı gözlemlenmiĢ 

ancak 500 dev/dak devirin üstüne çıkıldığında ısı transferi artıĢında düĢme görülmüĢtür. Yani en 

iyi ısı transferi değeri 500 dev/dak’da elde edilmiĢtir. Sıcak su ve soğuk suyun debileri eĢit 

seçildiğinde; iki helisli boru 500 dev/dak ile dönerken, devir sayısı 0’a göre ısı transferi miktarı 

%17,19 artmıĢtır. Basınç kaybı da %28,33 kadar artmıĢtır. Aynı Ģartlarda sıcak suyun debisinin 

soğuk suyun debisine oranı 0,5 iken ısı transferi miktarı %26,61 kadar artmıĢtır. Yani kapasite 

oranları da ısı transferini etkilemektedir. Ancak bütün kapasite oranlarında en verimli devirin 

dakikada 500 olduğu görülmüĢtür.  

 

3. Ġçteki boru modeli üç helisli boru seçildiğinde, devire bağlı olarak ısı transferinde 

artıĢ belirlenmiĢ ancak 500 dev/dak devirin üzerinde ısı transferi artıĢında ani azalmalar 

izlenmiĢtir. Ġç boru 500 dev/dak ile dönerken ve eĢit debilerde, ısı transfer miktarı %29,41 kadar 

artmıĢtır. Aynı zamanda basınç kaybındaki artıĢ ise % 21,54 kadar olmuĢtur. C=0,5 kapasite 

değerinde ise ısı transferindeki artıĢ % 45’e kadar çıkmıĢtır. Ancak basınç kaybı da oldukça 

artmaktadır. Bütün farklı kapasite oranlarında ideal devir 500 dev/dak olmuĢtur. 
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4. Dört helisli iç boru modelinde yapılan deneylerde devir artıĢına göre ısı transferinde 

değiĢmeler görülmüĢtür. Boru 300 dev/dak ile dönerken en yüksek ısı transferi değerine 

ulaĢılmıĢtır. Devir sayısı 300’ü geçtiğinde ısı transferi artıĢında azalmalar izlenmiĢtir. Devir 

arttıkça ısı transferi ters orantılı olarak azalmaya baĢlamıĢtır. Sıcak su ve soğuk suyun debileri 

eĢitken ve iç boru 300 dev/dak ile dönerken, 0 dev/dak oranla ısı transferi % 24,97 oranında 

artmıĢtır. Basınç kayıplarındaki artıĢ miktarı da % 14,29 kadardır. Diğer kapasite oranlarında da 

ısı transferi oranında artıĢ görülmekte ancak basınç kayıplarında ki artıĢ daha yüksek 

olmaktadır. 

 

5. Kullanılan son tip beĢ helisli boruda devire ve kapasite oranına bağlı olarak ısı 

transferi ve basınç kaybında farklılıklar belirlenmiĢtir. Dört helisli boruda olduğu gibi bu tip 

boruda da ısı transferinin en iyi artıĢ gösterdiği devir 300 dev/dak’dır. Devir sayısı arttıkça ısı 

transferindeki artıĢ azalmıĢtır. Özellikle 750 dev/dak ‘da dönerken ısı transferinde ki artıĢ 

oldukça azalmaktadır. Kapasite oranı bir iken boru 300 dev/dak ile dönerken ısı transferindeki 

artıĢ % 26,90 olmakta ve basınç kaybındaki artıĢta % 9,47 olmaktadır. Ġmal edilecek beĢ helisli 

iç boru tipindeki bir ısı değiĢtirgecinde ideal devir sayısı 300 dev/dak seçilmelidir. 

 

6. Isı transferindeki artıĢ miktarını en iyi sağlayan boru beĢ helisli boru tipi olup diğer 

borulara oranla basınç kaybında artıĢ daha fazladır. Isı transferindeki artıĢ miktarı düz boruya 

oranla % 124,10 olup önemli bir farktır. Ġki helisli boruya göre % 23,47, üç helisli boruya oranla 

% 7,92 dir. Dört helisli boruya göre %1,65 dir. Bu değerler sıcak suyun debisi soğuk suya göre 

eĢit olduğu durumdadır. Kapasite oranı 0,5 seçildiğinde ise düz boruya göre 111,59; iki helisli 

boruya göre %46,27; üç helisli boruya göre 43,68 olup dört helisli boruya göre % 23,77 kadar 

olmaktadır.   

 

7. Helisel boru tiplerinde oluĢan basınç farkları helis sayısına bağlı olarak artmaktadır. 

AkıĢkanın yolunun uzaması ve dönmesi bunda etkilidir. 

 

8. Bu deneyde ulaĢılan en önemli sonuç Ģudur. Yüksek devirlerde iç boru dönerken iç 

boru içerisindeki türbülanslı akıĢ, akıĢ kararsızlığına yönleneceğinden ısı transferi artıĢı pek 

olmamaktadır. Kararsız bir akıĢ oluĢmaktadır. 

 

9. Dönme etkisi ile anular aralıkta ısı transferi miktarı helislerin dıĢ akıĢı 

karıĢtırmalarından dolayı artmaktadır. 
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10. Düz boruda dönme etkisiyle içteki akıĢ türbülanslı akıĢtan laminer akıĢ özelliklerine 

göstermeye yada akıĢ kararsızlığa geçmeye çalıĢtığından çok yüksek devirde ısı transferi 

artıĢında düĢmeler olmakta fakat anular aralıkta sınır tabaka dönme etkisiyle bozulduğundan ve 

yeniden tekrarlı bir Ģekilde oluĢtuğundan ısı transferi artmaktadır. 

 

11. Helis sayısı arttıkça ısı transferi belirli devirlere kadar artmaktadır. Ancak basınç 

kayıpları da artmaktadır. Basınç kaybı açısından yeni sistemler yapılarak iyi sonuçlar alınabilir. 

 

12. Isı transferi artıĢ miktarını yükseltmek için helis sayısı artırılabilir ve böylelikle daha 

düĢük devirlerde de ısı transferi en üst seviyelerde artırılabilir. 
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