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CAPI TuL0 	I 

IN TRODUCCION. 

Es importante reconocer, el papel que juega en la indJstria petro-

lera de nuestro país; en lo que se refiere a el almacenamiento de hidro-

carburos líquidos viscosos, dificilmente manejables a temperatura ambien 

te; mantener un rango de temperatura adecuado en el líquido almacenado,-

ya que el efecto del incremento de la temperatura produce la disminución 

de su viscosidad, es decir, aumenta su fluidez. 

Por ejemplo, la potencia y costo de bombeo se verán reducidos, co 

mo también puede ser reducido su tiempo de drenado del tanque de almace-

namiento, si previamente ha sido elevada su temperatura. 

Por lo tanto, se hace necesario en estos casos, un sistema interno 

de calentamiento que proporcione el calor necesario para mantener el ran 

go de temperatura requerido. 

El equipo propuesto para este sistema interno de calentamiento es-

taré representado por calentadores verticales de tubos aletados, ver fi-

gura 1.1, y la energía necesaria para el calentamiento deberá ser suminis 

trada con vapor saturado. 

La evaluación del flujo de calor a los alrededores está en relación 

directa a diversos factores tanto físicos como climatológicos del lugar, 

como son: 

a) El área expuesta del tanque a la atmósfera 

b) La diferencia de temperatura entre la pared del recipiente y 
del aire ambiente. 

c) La velocidad del viento, normal y crítica. 

d) La humedad relativa del aire. 

e) El espesor de la "placa de concreto" que sirve de cimiento a 
dicho recipiente. 

f) La humedad y conductividad del suelo 

g) Precipitación pluvial 

h) Agitación interna del liquido, etc. 



FIGURA 1.1 CALENTADOR DE TUBOS VERTICALES 

CON ALETAS LONGITUDINALES. 
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La exactitud de los cálculos para determinar el flujo de calor en 

tre el contenido de el recipiente ver figura 1.2, y sus alrededores 

san a menudo complejas. Múltiples rLsistencias en serie están presen 

tes en la trayectoria del flujo de calor. Además, le diversos meca-

nismos de transferencia de calcr como condJcción, convección y radia 

ción pueden estar presentes simultáneamente. 

Por tanto, las suposiciones y simplificaciones comprendidas en 

el método usado para calcular las pl,rdidas de calor y/o el área de - 

transferencia de calor de los tubos aletados debe ser entendido, y la-

exactitud del método debe ser consistente con el requerimiento en parti 

cular. 

En la transferencia de calor como en otras ramas de la ingeniería 

la solución adecuada de un problema requiere hipótesis e idealizaciones. 

Es casi imposible descubrir los fenómenos físicos en forma exacta, y pa 

re expresar un problema en forma de ecuación que pueda resolverse, es -

necesario hacer algunas aproximaciones. Por lo tanto, es importante re 

cardar las hipótesis, idealizaciones y aproximaciones hechas durante el 

análisis del problema, cuando sean interpretados los resultados finales. 

Cuando se considere necesario formular una hipótesis ó una aproxi 

mación en la solución del problema, será presentada en forma resumida -

en el capítulo de "Análisis de resultados y conclusiones". 
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CAPITULO 	II 

GENERALIDADES. 

2.1 INTRODUCCION. 

Siempre que existe un gradiente de temperatura en un sistema, se 

transfiere energía. La termodinámica enseña que ésta transferencia de 

energía se define como calor. Desde un punto de vista termodinámico,-

el calor transferido durante un proceso, simplemente es igual a la di-

ferencia entre el cambio de energía del sistema y el trabajo realizado. 

Es evidente que este tipo de análisis no considera ni el mecanismo de 

flujo de calor, ni el tiempo requerido para su transferencia. Simple-

mente, señala que cantidad de calor proporciona o rechaza un sistema -

durante un proceso, entre estados finales especificados,sin considerar 

cuando o cómo podría realizarse esto. La razón por la cual no se ob -

tiene esta información a partir de un análisis termodinámico, es por -

la ausencia del tiempo como variable. 

Desde el punto de vista de ingeniería, la rapidéz de transferen-

cia de calor a una diferencia de temperatura especificada constituye -

el problema principal. 

La literatura sobre transferencia de calor generalmente reconoce 

tres modos distintos de transmisión de calor, que son: conducción, con 

vección y radiación. 

2.2. CONDUCCION. 

La transferencia de calor por conducción se logra a través de -

dos mecanismos. El primero es la interacción molecular, en el cuál --

las moléculas de niveles energéticos relativamente mayores (indicados-

por su temperatura) ceden energía a moléculas adyacentes en niveles in 

feriares. Este tipo de transferencia sucede en los sistemas que tie - 

nen moléculas de sólidos, líquidos o gases y en las que hay un gradien 

te de temperatura, sin desplazamiento apreciable de partículas. 



El segundo mecanismo de transferencia de calor por conducción es 

el de electrones "libres", los que se presentan principalmente en los 

sólidos metálicos puros. Muy variable en aleaciones metálicas y muy 

baja para los no metales. La facilidad que tienen los sólidos para -

conducir el calor varía directamente con la concentración de electro-

nes libres. 

La conducción es el único mecanismo por el cual puede fluir ca-

lor en los sólidos opacos. En sólidos transparentes, como el vidrio-

y el cuarzo, parte de la energía es transmitida por radiación y parte 

por conducción. En los fluidos a régimen laminar, la transferencia -

de calor se realiza en dirección perpendicular al movimiento del flui 

do. 

En los gases,el mecanismo de conducción térmica es muy simple. -

De acuerdo con la teoría cinética, la temperatura de un elemento de -

materia es proporcional a la energía cinética media de sus constitu -

yentes moleculares. Cuando las moléculas de una región adquieren una 

energía cinética media mayor que las moléculas de una región adyacen-

te, lo que se manifiesta por una diferencia de temperatura, las molé-

culas que poseen mayor energía distribuirán su exceso de energía en--

tre las moléculas energéticamente más pobres, es decir, que se encuen 

tran a temperatura inferior. La distribución de la energía puede te-

ner lugar debido e colisiones entre las moléculas. 

El mecanismo físico de conducción de energía térmica en líquidos 

es cualitativamente el mismo que en gases; sin embargo, la situación-

es más compleja puesto que las moléculas están menos espaciadas y los 

campos de fuerza molecular ejercen una gran influencia sobre los in - 

tercambios de energía en los procesos de choque. 

Se atribuye a Fourier (1) una expresión cuantitativa que relacio 

na el gradiente de temperatura con la naturaleza del medio conductor-

y la razón de transferencia de calor, y que se expresa por 

CIX dT 
= 

A 	k  dx (2.1) 



donde qx  es la razón de transFerencia de calor en dirección de las x; 

A es el área normal a la dirección de flujo de calor; dT/dx es el gra - 

!:iente de temperatura en la dirección de las x; y k es le constante de 

proporcionalidad llamada conductividad térmica, que es una propiedad de 

un medio dado, y la ec. 2.1 es la relación que define esta cantidad. 

El signo negativo se coloca para satisfacer la segunda ley de la -

termodinámica, es decir, el calor debe fluir en la dirección de un gra-

cliente de temperatura decreciente. 

El valor de la conductividad determina en gran parte, la adaptabi-

lidad de un material para un uso determinado. En la figura 2.1 se mues 

tren los valores de la conductividad térmica para varios metales comí., 

nes (2). 

La tabla 2.1 nos dé en orden descendente, el rango aeneral de la -

conductividad térmica para distintas categorías de conductores (3). 

TABLA 2.1. VALORES DE LA CONDUCTIVIDAD TERMICA PARA DISTINTAS 

CATEGORIAS DE MATERIALES. 

MEDIO k (BTU/Hr-ft.°F) 

Metales puros 

Aleaciones metálicas 

Metales líquidos 

20 

10 

5 	- 

250 

100 

50 

Líquidos (no metálicos) 0.1 	- 1.0 

Sólidos (no metálicos) 0.01- 10 

Materiales aislantes 0.01- 0.2 

Gases 0.001- 0.1 

Se ha encontrado para la mayoría de los gases, que la conductividad 

térmica es independiente de la presión hasta 10 atmósferas aproximada -

mente. En los materiales sólidos y líquidos e diferencia de las gases, 

la condJctividad térmica es independiente de la presión. 
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2.3 CONVECCION. 

La convección involucra el intercambio de energía entre un fluido 

y una uuperfluie o interfase. Hay dos clases de procesos convectivos, 

que son: la convección forzada y la convección natural ó libre. 

Convección forzada, en este proceso se forza el movimiento de un 

fluido por una superficie debido al efecto de un agente externo tal co 

mo un ventilador o bomba, y la convección natural se desarrolla cuando 

un fluido se encuentra en contacto con una superficie de temperatura -

mayor que el mismo (por ejemplo), y los cambios de densidad debido a - 

su expansión térmica a consecuencia del intercambio de energía provo 

can un movimiento natural del fluido. 

Sin considerar el fenómeno de flujo involucrado, se sabe que la -

conducción es el mecanismo de transferencia de energía directamente ad 

yacente a una superficie, ver figura 2.2, es decir, la velocidad de la 

capa de fluido en la pared es cero (4). ¿Porque hablamos de convección, 

si el calor fluye por conducción en esta capa?. La respuesta es que -

el gradiente de temperatura depende de la razón a la cual el fluido di 

sida el calor, una velocidad alta produce un gradiente de temperatura-

mayor. Por lo tanto, el gradiente de temperatura en la pared depende-

del campo de flujo. 

Newton expresó por primera vez la ecuación básica que relaciona -

el efecto total para la transferencia convectiva del calor, conocida -

como ley de enfriamiento de Newton, es 

q = hA (Tu - Too ) 	(2.2) 

donde q representa la rapidez de calor transferido por convección, A -

es el área normal a la dirección del flujo de calor, (Tw - Too ) es la 

fuerza motriz de le temperatura y h es el coeficiente convectivo de -

transferencia de calor, llamado algunas veces conductancia de película, 

dzbido a su relación con el proceso de conducción en la capa delgada 

estacionaria de fluido en la superficie de la pared. 
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Se puede anticipar por lo tanto que, el coeficiente h tiene una -

dependencia respecto a la viscosidad del fluido, además de las propie-

dades térmicas del fluido (conductividad térmica, calor específico,den 

sidad). Esto se anticipa debido a la influencia de la viscosidad en -

el perfil de velocidad y, de igual manera, en la razón de transferencia 

dP energía en la región cercana a lo pared. 

La ecuación 2.2 también evalúa la transferencia de energía asocia 

da con los cambios de fase. Por lo tanto, los fenómenos de ebullición 

y condensación quedan agrupados bajo el tópico general de transferen - 

cia de calor por convección (4). La tabla 2.2 da algunos límites apro 

ximados de los coeficientes de transferencia de calor por convección -

forzada y libre de distintos fluidos (5). 

TABLA 2.2 	INTERVALO DE UARIACION DE LOS hm COMUNMENTE EMPLEADOS 

MECANISMO h (BTU/hr-ft
2 o

F) 

Vapor, con condensación en gotas 5,000 	- 20,000 

Vapor, con condensacion en pelí-
cula 6 lámina líquida. 1,000 	- 3,000 

Agua en ebullición 300 	- 9,000 

Vapores orgánicos saturados en el 
punto de condensación. 200 	- 400 

Agua, 	(calentamiento) 50 	- 3,000 

Aceites, 	(calentamiento ó enfria-
miento). 10 	- 300 

Vapor, 	(sobrecalentamiento) 5 	- 20 

Aire, 	(calentamiento o enfriamien 
to). 0.2 - 	10 

Pocos son los fenómenos de transporte que siguen sencillas rela - 

ciones flujo-gradiente, todas las aplicaciones de le transferencia de 

calor, con excepción de la transferencia de calor debida a la radia --

ción térmica, pueden ser analizados mediante sencillas ecuaciones de -

velocidad. 



En algunos casos, tienen lugar simultárwament- bus Fenómenos de 

transporte. Par ejemplo en un tubo de un cambiador de calor, cuando-

el Fluido fluye dentro de él es aparente que la cantidad de mnvimien-

tc se transfiere en forma simultánea de le pared al fluido. Para ano 

!izar el sistema completo es necesario cuando menos una ecuación de -

velocidad para el calor, otra para la cantidad de movimiento y otra -

cara la masa. 

En las primeras investigaciones de la conducta de transferencia-

de cantidad de movimiento, calor y masa, las similitudes que existían 

entre los tres fenómenos no fueron reconocidas. Las diversas formas-

de ecuación que se desarrollaron, no son exactamente similares, pero-

el contenido entre ellas puede correlacionarse y la ecuación general-

Je transporte que debe integrarse es (6a): 

(2.3) 

donde 	= flujo de una propiedad para cualquier valor de X 8. difusividad molecular 
E 
	

difusividad de los remolinos 

r= concentración por volúmen de la propiedad transferente. 

Para una geometría cilíndrica de radio r=D/2, (6a) se puede de-

terminar el valor medio de la propiedad transferente que resulte de -

la integración de todo el dueto. Además, manteniendo una temperatura 

promedio resultante en el fluido, y definiendo una difusividad prome-

dio (E) de los remolinos. El coeficiente de transferencia (E) puede 

cefinirse como 

E = (8 +  
•.• D 

(2.4) 

Mediante los pasos adecuados, aplicados a la ecuación general -

de transporte para nuestra forma cilíndrica, llegamos a la ecuación -

de la siguiente forma: 

(y A), 	-((l1 _ r  ) 
,(En ) 

(2.5) 



donde la integración del gradiente en la ecuación diferencial dá cnmo 

resultado el término ( F -1--) en la ecuación 2.5, y la rapidez de -

transferencia es proporcional a este término, que se llama gradiente-

(6 más frecuentemente potencial de transferencia). El término del de 

nominador (1/EA) os llamado resistencia a la transferencia. La ecua-

ción 2.5 puede escribirse como 

Rapidez de transferencia = Potencial de transferencia  Resistencia (2.6) 

Notese la exacta analogía entre transferencia de calor, masa y 

cantidad de movimiento descrita por la ecuación 2.6, y la transferen-

cia de corriente descrita por la ley de Ohm. 

IE 
Ee 
Re (2.7) 

donde 	Ie  = corriente 

Ee  = potencial eléctrico 

Re = resistencia 

El coeficiente de transferencia de calor h (para flujo turbulento 

en tubos) puede definirse como (6b) 

4 (=<:+ Eq) 	 (2.8) rCP = Eq - 	o lq  

Si la definición del coeficiente de transferencia de calor (Ec. 

2.8) se reacomoda y divide por k. El número de Nusselt puede definir-

se como 

Nnu 
h D (2.9) 

 

k 

La relación entre la cantidad de movimiento por transporte turbu 

lento y la transferencia de cantidad de movimiento por transporte mole 

cular es definido como número de Reynolds. 

NRe - 	
o U  1' 	

(2.10) 



El número de Nusselt es la relación de mecanismo que involucra -

la transferencia de calor, y el número de Reynolds es la relación de 

los mecanismos que involucran la transferencia de cantidad de movimien 

to. La tercera relación necesariamente debe incluir el mecanismo de 

transferencia de calor y el mecanismo de transferencia de cantidad de 

movimiento. La relación de transferencia de cantidad de movimiento -

por transporte molecular a la transferencia de calor por transporte -

molecular ha sido definido como número de Prandtl. 

NPr - CP." 
	

(2.11) 
k 

El número de Prandtl es una función de las propiedades del fluí 

do solamente y depende de las características del flujo. 

Establecidas las relaciones para los mecanismos, puede estable-

cerse una forma de ecuación: 

al 
NNu = constante (NRe)

a
(NPr)

b 
+ constante (NRe)  (NPr)+.... 

(2.12) 

La similitud entre los fenómenos de transporte molecular exami-

nados presentan una dependencia similar de la actividad de los remoli 

nos en la masa, calor y cantidad de movimiento. Por lo tanto, hasta-

el presente, parece existir una estrecha relación entre los tres fenó 

menos de transferencia en los régimenes laminar y turbulento. 

ANALOGIA DE REYNOLDS (6c). 

La analogía de Reynolds es de importancia histórica como el pri 

mer reconocimiento de la conducta análoga de las velocidades de trans 

ferencia de calor y cantidad de movimiento. 

Reynolds postuló que los mecanismos para la transferencia de ca 

lor y cantidad de movimiento son idénticos. El postulado puede escri 

birse como sigue: 



4 ( 	+ rq) 	4 ( 	+ r  ) 	 (2.13) 

D 	 y'r  D 
6 si se sustituyen los coeficientes 

h 
-C r 

p 
E t 	 (2.14) 

La ecuación 2.14 puede dividirse por 7, y el factor de fricción -

sustituirse por Ey/U, por lo tanto 

h 
CpS0  

(2.15) 
a 

La ecuación anterior (Ec. 2.15) es la formulación matemática de 

la analogía de Reynolds. El grupo h/Cpfv es el número de Stanton 
(Nst) y representa la relación adimensional. 

Transferencia de calor (molecular y turbulento)  
Transferencia turbulenta de cantidad de movimiento 

El número de Stanton se relaciona a los números de Nusselt, Rey - 

nolds y Prandtl como sigue 

 

N
St 

N
St 

NNu (2.16) 

(2.17) 6 

N
Re 

N
Pr 

f 

se encontró experimentalmente que ésta ecuación correlaciona los datos-

an forma aproximada para gases en flujo turbulento. 

OTROS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA (6d). 

Hay algunas otras aplicaciones de transferencia que involucran el 

movimiento relativo de sólidos y fluidos, en los cuales la naturaleza - 

del movimiento no está bien definida. Las aplicaciones son: (1) trans-

ferencia de calor en flujo laminar, (2) transferencia de calor en la -- 



Ludl el movimiento del fluido es originado por la convección natural, y 

( i procesos, de transferencia asociados con cambio de fase, como 	la 

cJndensación o la ebullición. 

Los anólisis para la transferencia de calor en régimen laminar 

concluyen en una ecuación de la siguiente forma: 

Nnu = 0 (NPe' L/D) 
	

(2.18) 

donde 	NPe 
 = número de Peclet, DZcs/k 

L/D = cociente longitud - diámetro. 

0 	= función desconocida. 

Los datos experimentales de muchos investigadores revelan una 

ecuación para convección natural que tienen la forma general. 

NNu = constante (NGr Npr)a 	(2.19) 

A  
donde 	N Gr = número de Grashof, 	

L3  S7 2  g 	(-LIT)
/<,(  2 

las propiedades del fluido calculadas a la temperatura promedio 

(T + T1)/2, 
T es la temperatura ambiente del cuerpo principal del flui-

do, T1  es la temperatura de la placa y J3 J es el coeficiente volumétrica 

de expansión del fluido. 

Pera la convección natural se han postulado los siguientes meca - 

nismos de transferencia:- 

1.- Transferencia de cantidad de movimiento mediante transporte -
molecular. 

2.- Transferencia de calor mediante transporte molecular. 

3.- Transferencia de cantidad de movimiento mediante transporte -
turbulento. 

4.- Transferencia de calor mediante transporte turbulento. 

5.- La fuerza que depende de la gravedad sobre un elemento de un 
fluido debido a las diferencias en la densidad. 

El único origen de la velocidad es la fuerza de desplazamiento.-

De manera que las fuerzas de desplazamiento pueden reemplazar a la velo 

cidad. Esto indica que uno de los cinco mecanismos propuestos era re - 



:lundante. El mecanismo redundante es por lo tanto el número 5. La -

fuerza gravitacional no constituye por sí misma a la transferencia, -

sino que actúa unicamente como un potencial de velocidad, y la veloci 

oao está ya incluida en los mecanismos 3 y 4. 



2.4 RADIACION (3,4,5). 

La ecuación fundamental que rige la radiación total desde un radia 

dor ideal (el "cuerpo negro") fué descubierta empíricamente por Stefan-

y deducida teóricamente por Boltzman de los principios termodinámicos: 

dqr = cr dAT4 
	

(2.20) 

donde dqr representa el calor transferido por radiación desde un lado-

del elemento "negro" de area dA, T es la temperatura absoluta de la su-

perficie, y a- la constante dimensional de Stefan-Boltzman con un valor-

de 0.1714 x 10-8 BTU/hr-ft
2 o

R
4
. 

Por definición, el cuerpo negro absorbe la máxima energía posible 

sin importar la dirección ó longitud de onda, se sigue que su emisión -

es igualmente un máximo en todas las longitudes de onda y en toda direc 

ción. 

Por lo tanto, de la ecuación 2.20 se deduce que la radiación total 

emitida por un cuerpo negro es una función solamente de la temperatura. 

El mecanismo en este caso es radiación electromagnética, la cual 

se propaga como resultado de una diferencia de temperatura y se le lla-

ma radiación térmica (4b). La transferencia de energía se puede reali-

zar a través de un medio, como puede ser transferido hacia regiones don 

de existe un vacía perfecto. El intercambio de energía radiante puede-

ocurrir entre dos superficies, entre una superficie y un gas o medio --

participante, ó entre varias superficies o fluidos participantes. 

Cuando dos cuerpos intercambian calor por radiación, el intercam- 

bio de calor es entonces proporcional a la diferencia en T. 	Si el -- 

cuerpo negro radia hacia una cubierta que lo envuelva completamente y -

cuya superficie es también negra (es decir, absorbe toda la energía ra-

diante incidente en ella), le rapidéz neta de calor radiante transferi-

do está dado por 

q = cr Al (T1
4 

- T2 ) 
	

(2.21) 

donde 2  es la temperatura absoluta de la superficie de la cubierta. 



Otrora 	de superflrie5, rnmu por ejemplo, una superficie 

113rnizaua j] una placa de mete] pu]ida, no r:Idían tanta energía como - 

!u de un cuerpo negro. Para toma; en cuenta la naturaleza "gris" de 

tnies superficies, se introdujo un nuevo factor llamado emisividad -

(E), que es el coeficiente de la superficie gris, y es igual a la ra-

zón de emisión de la superficie gris a la emisión de un radiador per-

fecto a la misma temperatura. 

Por la tanto la ecuación 2.21 quedaría exprPsada para el ejem -

bit) anterior como: 

q 	= a- E
l 

A
l 

(T1
4 
- T

2
4
) 
	

(2.22) 

La emisividad E de una superficie (más propiamente, la emisivi-

dad semiesférica total) varía con su temperatura, grado de rugosidad 

y, si es un metal en su estado de oxidación, ver tabla 2.3 (7a). 

TABLA 2.3 

EMISIVIDADES DE VARIAS SUPERFICIES. 

Longitud de onda y temperatura promedio 

MATERIAL 
9.3f 
100°F 

5.147 
500°F 

3.6P 
1000°F 

1.8," 
2500°F SOLAR 

Fierro: 

Pulido 0.06 0.08 0.13 0.25 0.45 

Fundición,oxidado 0.63 0.66 0.76 

Galvanizado,nuevo 0.23 0.42 0.66 

Galvanizado,sucio 0.28 0.90 0.89 

Acero en placa ru 
gola. 0.94 0.97 0.98 

Oxido 0.96 0.85 -- 0.74 

Fundido -- 0.3-0.4 

Pinturas 

Laca Aluminizada 0.65 0.65 

Pinturas Lechosas 0.95 0.88 0.70 0.42 0.35 



Así, para superficies metálicas limpias (5b) la emisividad es de 

0.05 a 0.45 a bajas temperaturas, y de 0.4 a 0.7 a temperaturas altas. 

Para superficies oxidadas ❑ rugosas es, a bajas temperaturas, de 0.6 a 

0.95 y a altas, de 0.9 a 0.95. 

Si ninguno de los dos cuerpos es un radiador perfecto y si los -

dos cuerpos poseen entre sí una relación geométrica dada, la transfe - 

rencia neta de calor por radiación térmica entre ambos cuerpos está da 

da por 

q = <y Al F1-2 (T1
4 
- T2

14
) 
	

(2.23) 

donde F1-2 es un módulo que modifica la ecuación para radiadores per - 

fectos de acuerdo con los coeficientes de emisión y las geometrías re-

lativas de las cuerpos reales. 

Muchos problemas prácticos involucran transferencia de calor por 

radiación a través de un medio que es absorvente y transmisor a la vez. 

Las diferentes sustancias de vidrio son un ejemplo de este tipo de me-

dio; los gases son otro ejemplo. 

La radiación en los gases difiere de la radiación en cuerpos só-

lidos en cierto aspecto. La emisión y absorción de energía radiante -

son esencialmente fenómenos de superficie para un cuerpo sólido, pero 

en el cálculo de radiación emitida ó absorbida por una capa de gases,-

deben tomarse en cuenta su espesor, presión y forma, así como el área-

de superficie. 

Muchos de los gases comunes y mezclas de gases, tales como 02,N2, 
H2, aire seco, etc., tienen moléculas simétricas y son prácticamente -

transparentes a la radiación térmica, es decir, ni emiten ni absorben-

cantidades apreciables de energía radiante a temperaturas de interés -

práctico. 

La radiación en gases heteropolares y vapores tales como 002, -
H2O, SO2' 

CO, NH
3' hidrocarburos y alcohóles es de importancia. Mien-

tras los sólidos radian en todas las longitudes de onda del espectro,-

los gases emiten y absorben radiación únicamente entre angostas regiones 

de longitudes de onda llamadas bandos (7b). 



	

2.5 	INTRODUCCION AL LENGUAJE FURTRAN IU ( 8 ,9) 

Cuand se quiere resolver un nroblema utilizando una computadora 

ze debe seguir un proceso que se describe a czntinuación. 

a) Definir el problema que queremos resolver, es decir, conocer-

con claridad cuáles son los datos QUE se le suministrarán y -

los resultados que se desean obtener. 

b) Decidir el método que se utilizará para resolver el problema. 

c) Hacer un diagrama de flujo que describa el procedimiento a se 

guir. 

d) Escribir las instrucciones para la computadora. Se han desa-

rrollado lenguajes que utilizan palabras en inglés que redu - 

cen el número de instrucciones-conocidas como declaraciones--

y son fáciles de leer y comprender. 

e) Añadir al programa las instrucciones operacionales particula-

res de la máquina, como son: clave del usuario. 

f) Pasar todo el conjunto: programa, datos e instrucciones opera 

cionales a un medio a partir del cual pueda leerlo la computa 

dora. Por ejemplo perforar tarjetas. 

g) Compilación y ejecución del programa. La compilación es un -

proceso llevado a cabo por un programa llamado compilador. Si 

no hay ningún error de sintaxis al compilarse el programa, és 

te será ejecutado. 

ELEMENTOS DE DIAGRAMAS DE FLUJO 

Los elementos que describen un algoritmo son: 

	

1) 	Bloque inicial y final. 

Este bloque se utiliza cado vez que se empieza o se termina la -

solución de un problema. Un diagrama de flujo debe tener un bloque --

con la palabra "EMPIEZA", y por lo menos uno con la palabra "TERMINA". 

Tdmbión ue utiliza para la declaración STOP ("ALTO"). 



II) Flecha de flujo. 

Esta flecha indica el órden en que los pasos para resolver el pro 

blema deben de ser tomados. La dirección puede cambiar muchas veces, -

entonces se deben añadir flechas adicionales. 

III) Variables. Letras que tienen el mismo significado que en algebra. 

IV) Expresiones. Una expresión en un diagrama de flujo se construye a 

partir de variables previamente definidas (ésto es, que tengan valores-

numéricos asignados) y operadores algebraicos. 

V ) 	Bloque procesador. 

En este símbolo se ponen los cálculos necesarios para resolver el 

problema. Este tipo de bloque debe de tener por lo menos una flecha de 

entrada y solo una de salida. 

VI) 	Bloque de entrada y salida. 

Este símbolo se utiliza siempre que se lea información o se impri 

man resultados por cualquiera de los medios mencionados. Este tipo de 

bloque debe tener por lo menos una flecha de entrada Y sólo una salida. 

VII) Bloque de decisión. 	CID 
Este bloque plantea una pregunta que puede ser contestada "Si" 6 

"No". La pregunta en general se hace en términos de variables ya defi 

nidos en el diagrama de flujo. Debe tener por lo menos una flecha de -

entrada y exactamente dos de salida. 

VIII) Anillo DO, se representa por el siguiente bloque. 

Donde en el casillero superior se pone la inicialización de In va 

riable de control, en el central se hace lo comparación con el limite -

superior y en el inferior se incrementa la variable de control. 



CAPITULO 	III 

BASES DE CALCU_O. 

El presente capítulo enfocará su desarrollo a presentar, esencial 

mente, las ecuaciones matemáticas que correlacionen aisladamente cada -

mecanismo de transferencia de calor presente en un tanque de almacena -

miento con calentamiento interno. Cuando se estime conveniente, dichas 

ecuaciones serán acompañadas por una breve descripción para lo cual fue 

ron desarrolladas. Solamente en los casos necesarios se implementarán-

ecuaciones que por su complejidad y/o laboriosidad, conduzcan a simpli-

'icar el procedimiento de cálculo. 

3.1 	CONDUCCION (EN ESTADO ESTABLE) 

Se le llama estado estable al caso de transferencia de calor en -

que el tiempo no es un factor (3b). 

3.1.1. PAREDES PLANAS, CONDUCCION UNIDIMENSIONAL. 

Se puede usar la ecuación de la razón de Fourier (Ec. 2.1) pa 

ra determinar el flujo de calor por una pared plana. Dado que 

en el caso de estado estable qx es constante, se puede separar 

e integrar directamente esta ecuaciór como. 

J

T

T  

dX = - k A 	dT 

0 

lo que dá 

qx 

qx k A 
- 	(T0 	T ) 

L 
L 

(3.1) 

donde L/kA es la resistencia térmica Rt, y A/L es llamado fac 

tor de forma. 

3.1.2. SOLUCIONES INTEGRALES DE CONDUCCION DE CALOR EN DOS V TRES DI-

MENSIONES. 

Cuando las fronteras de un sistema son irregulares o cuando la 



Tono horizontal de diámetro medio -
Dm y espesor Y, con el eje a una -
distancia Z debajo de la superficie 

Rectángulo horizontal de polo espe 
sor,de lados mayor y menor D1 y D, 
enterrado muy por debajo de la su-
perficie. 

2 n2 
Dm 

Ln (4Z/Y ) 
Z > Y 	, Dm >1  20 Y 

2 FI D1  
In (2 riz/D2) 

D1)> D2 ,z> 2 D2 

temperatura a lo largo de una frontera no es uniforme, un tre 

tamiento unidimensional puede no ser satisfactorio. En talco 

casos, la temperatura es una función de dos y aún posiblemen-

te de tres coordenadas. 

LUb sistemas de conducción de calor en dos y tres dimensiones pue-

den tratarse por métodos analíticos,gráficos,analógicos y numéricos. 

Dm los métodos anteriores solo serán presentadas las soluciones -

analíticas de algunos ejemplos reportados en la literatura. Los resul-

tados para varios casos se dan en la tabla 3.1. 

Una solución analítica de un problema de conducción de calor debe-

rá satisfacer tanto la ecuación general de conducción de calor como las 

condiciones de frontera especificadas por las condiciones físicas del - 

problema particular. 

En un sistema bidimensional donde únicamente dos temperaturas lími 

tes son involucradas, podemos definir un factor de forma 5 tal que. 

q = k Silj Total 	 (3.2) 

TABLA 3.1 FACTORES DE FORMA PARA LA CONDUCCION (5c). 

CONFIGURACION 	FACTOR DE FORMA 5 

Esfera de diámetro D con el centro 
a una distancia Z debajo de la su- 
_perficie; Z positivo.  

 

2 1-1 D  
(1 - D/4Z) 

  

Cilindro horizontal de longitud L 
y diámetro D, con su eje a una dis 
tancia Z debajo de la superficie 17  

2 n L  
Ln (4Z/D ) 

Disco circular de poco espesor, de 
diámetro D, muy por debajo de la - 	D 
superficie. Aproximado en un 10% ** 

* Una solución más exacta es. 	2 n L  
Arg Ch(2Z/D) para  L 	Z 

** Una solución más exacta es 	4.44 D 
1 	D 

5.E6 Z 



3.2 CONVECCION 

3.2.1 Cli.VECCION NATURAL 

Se mencionó que el fenómeno de convección natural involucra el inter 

cambio de calor entre un fluido y una frontera adyacente cuando ocurre mo 

vimiento del fluido debido a las diferencias de densidad como resultado - 

oel intercambio de energía (ver figuras 3.1 y 3.2). La orientación y la 

gezrnotría del límite sólido son de primordial importancia. 

SUPERFICIE PLANA VERTICAL: 

El número medio de Nusselt para un fluido con Pr = 0.733, para una 

Jlaca vertical calentada está dada por 

Nu
L 

= 0.478 Gr
L
1/4 	(3.3) 

es la exprrsión para el parámetro local, desarrollada por Polhausen; 

donde (3c). 

GrL  =  g L3  (Te - 	)  
\/2 T  

(3.4) 

To 	es la temperatura de la pared 

T 	es la temperatura del fluido 

V es la viscosidad cinemática. 

Bcruh (10) extendió los resultados de Polhausen para valores de Pr hasta 

1000, ver tabla 3.2 

TABLA 3.2 	NUm.PARA CONVECCION NATURAL ADYACENTE A UNA PLACA 

VERTICAL CALENTADA. 

/ Pr 	Nu
L 
	Gr

L
1 /4 	

Nu
L 
 / Gr

L
1/4

Pr
1/4 

0.73 	0.478 	0.517 

10 	 1.09 	0.612 

100 	2.06 	0.652 

1000 	3.67 	0.653 

Eckert y Jockson (11) sugirieron las siguientes relaciones de corre-

loción para placas verticales como para cilindros son: 

Nu, 	= 0.555 (Gr Pr)
1/4 
	

(3.5) 

para Gr Pr ( 10
9 
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= 	0.0210 (Gr 	
2/5 	 ( 3.6 ) 

pura Gr Pr 
	1(39 

171uaciones para placas verticales también pueden usarse para - 

cdlcular coeficientes de transferencia de calor por convección libre des 

-l'e superficies verticales de cilindros, con suficiente arroximación. 

5,_PERFICIES PLANAS HORIZONTALES (5,3d) 

ParT placas calientes hacia arriba o placas frias dirigidas hacia 

abajo, en el rango 105  </, GrL  PrL<Z2 x 107  (laminar) 

	

Nu
L 

= 0.54 (Gr
L 
Pr)

1/4 	 (3.7)  

en el rango 2 x 10
7 
 ss 
/ GrL  Pr ( 3 x 10

10 (turbulento) 

	

Nu
L 

= 0.14 (Gr
L 
Pr)

1/3 	 (3.8) 

La longitud característica es la longitud de un lado de una superfi 

cie cuadrada, la media de una superficie rectangular, 6 0.9 por el diáme 

tro de un área circular. 

EXPRESIONES SIMPLIFICADAS PARA LA CONVECCION NATURAL EN EL AIRE (5,3c). 

Para distintas orientaciones, geometrías y condiciones de flujo se-

gún se indica por la magnitud Gr Pr, Mc Adema sugirió los siguientes va- 

lores, ver tabla 3.3, simplificados para el aire, de acuerdo con la si - 

cuiente ecuación. 

h = A
) b 	(3.9) 

L 

en donde A y b son constantes, dependiendo de la geometría y condiciones 

de flujo, y L es la longitud significativa en Ft,que también es función- 

de la geometría y del flujo. 



TABLA 	3.3 

RANGO APLICABLE A 

4 	y 	9 10 	Gr
L
Pr 	10 

109 	GrLPr < 10
12 

105<Gr
L
Pr < 2x107 

107  (Gr, Pr <3x1010 

2x10
7
< GrLPr < 3x10

10 

3x105< GrLPr ( 3x10
10 

0.29 

0.19 

0.24 

0.27 

9.22 

0.12 

1/4 

1/3  

1/4 

1/3  

1/3  

1/4 

Altura 

1 

Longitud 

del lado 

1 

1 

Longitud 

del lado 

GEOMETRIA 

Superficies Verticales 

(Planos y Cilindros) 

Planos Horizontales 

(Placas calientes hacía 

arriba) 

ó (placas frías hacía 

abajo). 

(Placas frias hacía -

arriba ó placas calien 

tes hacía abajo). 

Los valores de h determinados usando los valores de la tabla 3.3 -

en la ecuación 3.9, tienen las dimensiones de BTU/Hr ft2-°F. La diferen 

cia de temperaturas es la que hay entre la pared y el aire en °F. 

CONUECCION NATURAL EN PLACAS VERTICALES PARALELAS (3,4,5 y 7). 

les 

den 

por 

Las nervaduras de enfriamiento de algunos dispositivos industria 

tales como transformadores, radiadores de calentamiento, etc., pue 

frecuentemente idealizarse por placas planas, paralelas, separadas 

la distancia S , ver figura 3.3. 

17 	—1-2, 

1 7 . 	to. . 
L ; 
1 	

. 

I— S ---1 

FIGURA 3.3 



Cuando una diferencia de temperatura LTIL, = T1  - T2  se impone so-

bre el Fluido, se experimentará transferencia de calor. En ésta figura 

(Fig. 3.3), el número de Grashof se culcula como: 

Gr 	= 	
g /3 (Ti - T2) 	3  (3.10) 

_v 2 

donde g es la aceleración de la gravedad ,/3 es el coeficiente de expan 

sin térmico;  (T1 
- T

2
) es el gradiente de temperatura y Ves la visco 

3idad cinemática. 

A números de Grashof muy bajos, la transferencia de calor ocurre -

principalmente por conducción a través de la capa de fluído. Cuando el 

número de Grashof aumenta, se encuentran diferentes regímenes de flujo, 

con un aumento progresivo de transferencia de calor como se expresa a -

través del número de Nusselt 

Nu 

 

(3.11) 
k 

Mc Gregor y Emery (15) obtuvieron las siguientes correlaciones em-

píricas, para predecir la transferencia de calor a un número de líquidos 

en condiciones de flujo de calor por unidad de área constante. 

Flujo en capa límite laminar: 

1/ 	0.012 í L  -0.30 (3.12) 
Nu 	= 0.42 (Grs Pr) 4Pr 

para qw = constante 	y, 

10
4 
<GrsPr .( 10

7 

1 < 	Pr < 20,000 

10 < L/S < 40 

Flujo en capa limite turbulenta: 

Nu 	= 0.046 (Gr 	Pr)
1/3 

para 	qw = 	constante 

106 < GrE 	Pr < 10
9 

1 ( Pr < 20 

1 ( L /S < 40 

(3.13) 



La transferencia de calor por convección libre laminar entre dos 

placas verticales ha sido investigada por Elenbaas (16), sus resulta-

dos se muestran en la figura 3.4. 

La ordenada es N15-, el número promedio de Nusselt 17cb/k y la abs 

cisa es el número de Grashof Grb, el número de Prandtl y la razón de 

la distancia entre las placas b y su altura L . Todas las propiedades-

físicas excepto (-3 están evaluadas a la temperatura de superficie Ts. 

El coeficiente de expansión térmica /3 está evaluado en Ts . 

La curva de la figura 3.4 puede ser correlacionada aproximadamen 

te por las siguientes ecuaciones: 

Nu
b 

= 0.0716 (Gr
b Pr b/L)13.985 
	

(3.14) 

0.1 < Gr
b Pr b/L < 10 

Nu
b = 0.1960 	Gr

b Pr b/L)
0.5528 	(3.15) 

10 < Grb  Pr b/L < 100 

Nu
b  = 1.0952 	Gr

b Pr b/L)
0.2036 	

(3.16) 

102 < Gr
b Pr b/L ( 10

5 

Las tres ecuaciones anteriores 3.14, 3.15 y 3.16, han sido selec-

cionadas para calcular el coeficiente en las aletas. 

Sin embargo, desde un punto de vista ideal, las aletas se encuen-

tran ordenadas en forme simétrica; en cualquier punto de la aleta, de -

su base al extremo de ella misma, la temperatura de una aleta es igual-

e la temperatura de la aleta adyacente en ese mismo punto. Lo cuál nos 

conduce a un gradiente de temperatura igual a cero, ver figura 3.6. 

Por lo tanto, para ser congruentes con la figura 3.4, siguiendo -

que la dirección del flujo de calor es en le dirección de temperatura -

decreciente y la separación entre los planos sigue el mismo sentido que 

los movimientos de convección natural entre las aletas. Tomaremos qué, 

la magnitud B 6 altura de aleta, así llamada (ver inciso 3.5); puede -

ser referida a la aeparación que existe entre dos planos, uno real for-

madn por la pared del tubo, y uno imaginario formado por la sección - 
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achurada en la figura 3.6. Donde, la temperatura mayor es la de la be 

se (tubo-aleta) y, la del plano imaginario es la del liquido circundan 

te. 

Por lo tanto, el gradiente de temperatura que origina los movi -

mientas de convección natural, deberá ser la diferencia de temperatura 

que exista entre los dos planos de referencia. Y, qué el movimiento - 

de convección natural "perpendicular" al tubo y a su vez "paralelo" a 

las aletas, es mayor, como SP tratará de demostrar (caso I); que el mo 

vimiento originado entre las aletas perpendicularmente a ellas, debido 

a un gradiente de temperatura entre la aleta y el fluido entre ellas -

(caso II). 

Partiendo de que, para los dos casos anteriores el gradiente de 

temperatura es el máximo disponible, y la temperatura promedio de la -

aleta es igual a la temperatura de su base. Para el modelo de dos pla 

das verticales paralelas tenemos: 

la ecuación general es 

Nu = c 	(Gr Pr b/L)a  

donde nuestra única variable es b y Gr que depende de b, analizando el 

lado derecho de la ec. dentro del paréntesis. 

Sí 	b = 8 	(caso I) 

Gr = gi3 AT máx 83  
v2 

de esta forma se vé que el producto Gr.B se debe analizar. 

Sí 	b = X/2 (caso II) 

9)9 ¿T méx (X/2)3  
vf2 

Si 8 > X/2, como usualmente ocurre entre los tubos aletadas ver -

tabla 3.4, entonces: 

Gro  8 >  
1 

GrX/2
.X/2 

Gr 
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TABLA No. 3.4 

   

DIMENSIONES Y SUPERFICIE DE TUBOS CON ALETAS LONGITUDINALES 

TUBO 

TUbERIA 

SUPERFICIL 
LISA DEL - 
TUBO Ft2/Ft 

ESPESOR 
MIN.DE 
LA PARED 
PULO. 

NUMERO 
DE 

ALETAS 

SUPERFICIE DEL TUBO ALETADO (ft
2/f-, lineal) 

ALTURA DE LA ALETA LONGITUDINAL, PULG. 

1/4" 3/B" 1/2" 3/4" 1" 1-1/4" 1-.1/2" 

3/4 	in.OD .196 .083 12 .696 .946 1.196 1.696 2.196 2.696 3.196 
16 .863 1.196 1.529 2.196 2.863 3.529 4.196 

7/8 in.OD .229 .083 12 .729 .979 1.229 1.729 2.229 2.729 3.229 
16 .896 1.229 1.562 2.229 2.896 3.562 4.229 
20 1.062 1.479 1.895 2.729 3,562 4.395 5.229 

1 	in. 	OD .262 .083 12 .762 1.012 1.262 1.762 2.262 2.762 3.262 
16 .928 1.262 1.595 2.262 2.928 3.595 4.262 
20 1.095 1.512 1.928 2.762 3.595 4.428 5.262 

1-1/2 	in.I.P.S .497 .109 24 1.497 1.997 2.497 3.497 4.497 5.497 6.497 
1.9 	OD 28 1.664 2.247 2.831 3.997 5.164 6.331 7.497 

36 1.997 2.747 3.497 4.997 6.497 7.997 0.497 
2 	In.I.P.S. .622 .154 24 1.622 2.122 2.622 3.622 4.622 5.622 6.622 
2.375 OD 36 2.122 2.872 3.622 5.192 6.622 8.122 9.622 

40 2.288 3.122 3.955 5.622 7.286 8.955 10.622 
2-1/21n.I.P.S. .753 .203 24 1.753 2.253 2.753 3.753 4.753 5.753 6.753 
2.875 OD 36 2.253 3.003 3.753 5.253 6..753 8.253 9.753 

46 2.753 3.753 4.753 6.753 8.753 10.753 12.753 
3 	in.I.P.S. .916 .216 24 1.916 2.416 2.916 .3.916 4.916 5.916 6.916 
3,500 OD 46 2.916 3.916 4.916 6.916 8.916 10.916 12.916 

56 3.250 4.416 5.563 7.916 10.250 12.583 14.916 
1.047 .226 36 2.1- 47 3.297 4.047 5.547 7.047 8.549 10.347 

4,000 OD 48 3.047 4.047 5.047 7.047 9.047 11.01.7 13.D47 
56 3.380 4.549  5.714 8.047 10.380 12.714 15.047 

4 	in.I.P.S. 1.178 .239 40 3.178 4.176 5.170 7.178 n.178 11.1-/8 13.170 
G,500 CD 56 3.511 4.676 5.845 8.178 10.511 12.245 15.178 

64 3.845 5.178 6.511 9.173 11.845 14.511 17.178 
6 	in.I.P.S. 1.734 .200 3.734 4.735 5.734 7.735 9.735 11.735 13 n4 
6,625 OD. 63 4.235 5.465 6.735 9.234 11,735 14.231. 16.735 

72 4.735 6.235 7.735 10.734 13.734 16.735 19.735 
9 	in.I.P.S. 7.258 .322 61 4.758 6.009 7.258 9.95)8 12.250 14.750 17.21-11 

11,625 	0D. en 5.501 7.259 8.'124 12.258 15.591 18.924 27.258 
94 5.758 ).sna 9.258 12.750 1(1.2',8 23.?58 



reduciendo los términos iguales (constantes), nos queda 

B3  . 6  

(X/2)3 . X/2 

o 	

6
4 

(X/2)4 

Por lo tanto, el movimiento de convección natural que determina el 

coeficiente en las aletas es el que comprende a b = B; donde O es la al—
tura de la aleta. 

Por ejemplo para un tubo de 3/4 de pulgada D.E. con 12 aletas,de — 
altura a) 1/4 in., 	b) 1 1/2  in. Despreciando el espesor de las ale - 
-:as. 

> 1 

> 1 

a) (0.25)4 

al x 0.75/12 x 2)4  
. 42.05 > 1 

b) ( 1.5 )4 = 54496.1 >:› 1 
(II x 0.75 / 12 x 2)4 

NOTA: Un análisis teórico se desarrolló en el apéndice A, al fi-
nal de esta tesis; como alternativa de calculo del coeficiente -

de película por convección natural a partir de una ecuación de -

convección forzada para el lado externo de tubos con aletas lon- 

gitudinales. 	* 



3.2.2 CONVECCION FORZADA 

Transferencia de calor con flujo alrededor de superficies planas 

(3f, 7c y d). 

Para el flujo de capa límite laminar (ver figura 3.7) en una placa 

plana isotérmica, los números local y medio de Nusselt están dados por: 

NuX 
= 0.332 Re

X
1/2 

Pr
1/3 

(3.17) 

= 0.664 Re
L
1/2 

Pr Y 	
1/3 	

(3.16) 
L 

respectivamente, usando la temperatura de la película para la evaluación-

de la propiedad. Estas ecuaciones son válidas para fluidos con números de 

Prandtl en el rango de 0.6 < Pr < 50. 

Para la capa límite turbulenta en una capa plana, los números local 

y medio de Nusselt se pueden expresar por 

Nux  = 0.0288 Rex4/5  Pr1/3 
	

(3.19) 

Y 
NuL  = 0.036 	Re

L
4/5 

Pr
1/3 	

(3.20) 

Cuando se considera una superficie sobre la que el flujo de capa li 

mite es tanto laminar como turbulento (fig. 3.8) se debe usar una combina-

ción de las ecuaciones anteriores 3.18 y 3.20. La transición entre flujo-
laminar y flujo turbulento dentro de la capa límite ocurre en donde el nú-

mero local de Reynolds Rex  llega a un valor de aproximadamente de 1x106(3f) 

Para una placa determinada de longitud L y ancho W, L es la longi - 

tud característica. Y para un área circular se recomienda que L = 0.9 por 

el diámetro. 

FLUJO CRUZADO (3g, 7e). 

FLUJO CRUZADO A UN CILINDRO UNICO. 

La variación de la conductancia por unidad de superficie, alrededor -

de un cilindro 6 de un esfera, depende de la posición angular alrededor de 

dicho cuerpo, (ver figuras 3.9, 3.10 y 3.11). 
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Para nuestras aplicaciones prácticas, no es necesario conocer el 

valor local de hco, sino que es suficiente evaluar el valor promedio de 

la conductancia alrededor del cuerpo. 

1.- Hilpert, midió exactamente las conductancias promedio para aire, -

fluyendo sobre cilindros con diámetros comprendidos de 0.008" hasta cer 

ca de 6", relacionándose por medio de la siguiente ecuación. 

Tic Do  
kf (

V.o Do )n  

1/f 
(3.21) 

donde C y n son constantes empíricas cuyos valores numéricos varían con 

	

el número de Reynolds, como se muestra, 	ver tabla 3.5. 

TABLA 	3.5 

ReDf 

0.4 - 4 0.891 0.330 

4 	- 40 0.821 0.385 

40 - 4,000 0.615 0.466 

4000 - 40000 0.174 0.618 

40300 - 400000 0.0239 0.805 

se deben evaluar las propiedades del fluido a la temperatura de película. 

F-UJO CRUZADO EN 

Las pérdidas 

y el aire, 	y 	la velocidad 

la siguiente ecuación. 

Á = Qcv = C A 

donde C es una constante 

CILINDROS 

(
1 	)0.2 

de calor 

a la 

8V 

/ 	) 

que 

VERTICALES (12). 

por convección para una superficie aislada 

cual pasa sobre dicha superficie se tiene 

0.181 	1.266 	1/2 
(1 	+ 	1.277v) 	(3.22) 

depende de la forma de la superficie. 	Los- 

valores de esta constante son: 1.016 para cilindros horizontales, 1.235-

para grandes cilindros verticales, 1.394 para planos verticales, 1.79 pa 

ra planos horizontales hacia arriba, y 0.89 para planos horizontales ha-

cia abajo. 



Una ecuación más simple, pera también más inexacta es la ecuación -

ce Langmuir. 

Qcv = 0.296 (Ts 	Te)
5/4 

(1+1.277 v)
1/2 

(3.23) 

donde Ts es la temperatura de la superficie °F, Te es la temperatura del 

aire °F, y v es la velocidad del viento en millas por hora. 

CONVECCION CON AGITACION MECÁNICA (13) 

El movimiento de un líquido producido por un agitador puede ser usa 

do para homogenizar la temperatura de el liquido calentado internamente -

dentro de un recipiente, como para incrementar la velocidad efectiva de -

transferencia de calor. El calor puede ser suministrado o absorbido del 

fluido de proceso por contacto con una superficie que es calentada o en - 

friada respectivamente. La configuración de la superficie y la operación 

del agitador son ambos influencia para la velocidad de transferencia de -

calor. 

Han sido publicadas diversas correlaciones de transferencia de ca - 

lor, pero la relación más general encontrada para el número de Nusselt en 

recipientes enchaquetados es 

) (p)1 	0.13 hAT  = 0.85 	
c 

(0
2
Ní)p.66 0.33 z  -0.56 ( D

0.14 

k T 	-TJ 
(/14w  

(3.24) 

3.3 RADIACION TERMICA. 

Las pérdidas de calor por una superficie caliente al aire, con una 

relación geométrica (factor de forma) unidad y con una emisividad E, se 

expresa por la siguiente relación. 

	

[I R 	Ts+460 ) - 0.1713 E 

	

A 	100 
( Ta+4F10  

100 Hr f 
GT0

t2 (3.25) '  

   

considerando al medio ambiente completamente absorbente, y excluyendo la-

posibilidad de alguna superficie reflectiva cercana a nuestro objeto radia 

dar. 



3.4 CONDENSACION (3,4,5,7,14). 

La condensación ocurre cuando se mantiene una superficie a une tem-

peratura inferior a la de saturación de un vapor adyacente; el liquido -

que se condensa se recoje en une superficie horizontal plana o fluye bajo 

la influencia de la gravedad si la superficie y su orientación lo permi - 

ten. 

El liquido condensado se extiende y forma una película mojando toda 

la superficie. A este tipo de condensación se le conoce como condensación  

de película. Cuando el líquido no moja la superficie, la condensación se 

forma por medio de gotitas que corren a lo largo de una superficie incli-

nada, incorporándose con otras gotitas que tocan. Esta es la condensa --

ción por goteo. Es difícil lograr la condensación por goteo y mantenerla 

durante periodos extendidos; "normalmente" se diseña al equipo que involu 

era el fenómeno de condensación en base a que ocurre la condensación de -

película donde el calor se transfiere de la superficie intermedia vapor -

líquido hacia la superficie, solamente por conducción. Por lo tanto, la 

rapidéz del flujo depende principalmente del grueso de la película de con 

densado, que a su vez, depende de la rapidéz a que el vapor se está con -

censando y de la rapidéz con que el condensado se aleje. 

El valor promedio de la conductancie h, para un vapor condensandose 

sobre una placa vertical de altura L y anchura unidad en régimen laminar-

y condensación tipo película es: 

donde: 

7-7c 

h'fg 

= 0.943[f 

hfg + 

1 (f 1-)7 0g k3] 
(3.26) 

(3.27) 

j
Á 1 	L 	(Tsv 

3 Cp 	(Tsv - 

- Ts) 

Te) 

Suponiendo que el gradiente de temperatura es lineal, las propiedades fí-

sicas de la película del liquido deben evaluarse en el promedio aritméti-

co de la temperatura del vapor y de la pared. 

Aunque la ecuación anterior se hizo específicamente para una placa 

plana vertical, es también válida para superficies interiores o exterio -

res de tubos verticales, si el diámetro del tuba ea grande comparado con-

el espesor de la película. 



(

4/12 k X (Tsv - Ts) )1/4  

á re (r. -J'y ) h'fg 
(3.31) 

El flujo turbulento, puede establecerse en la parte inferior de -

una superficie vertical, cuando su número de Reynolds del condensado ex-

cPnr,  a un valor crítico de alrededor de 2100;(ver figura 3.12). 

El coeficiente de transferencia de calor local para flujo turbulen 

to, puede evaluarse con la ecuación. 

1/3 	1/2  
hx = 0.056 (4 re  0.2  (k3 	

Prf 	(3.28) 
rf 	)11. 

)  

donde el número de Reynolds de la película de condensado puede escribir-

se como: 

  

Re 

 

4 rc 

 

(3.29) 

  

/41  e 
e 	(re - J  o 	3  

31/11  e 

donde I . 

 

(3.30) 

y S es el grueso de la placa de condensado. 

sustituyendo las ecuaciones 3.30 y 3.31 en hx, e integrando para L1= X 

con un Re = 2100 a L = L y dividiendo entre el área, se puede obtener el 

coeficiente promedio de transferencia de calor para el régimen turbulen- 

to. 
L=L 

hc 

L=x hx dx 	
(3.32) 

(L - X) 

Un coeficiente conservador pare Tic, ampliamente utilizado por Kern- 

(14) de 1500 BTU/Hr Ft2 c/F para vapor de agua, es también utilizado en -

el presente trabajo. 
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3.5 SUPERFICIES EXTENDIDAS (14) 

El uso de superficies extendidas en equipos industriales es parti 

cularmente importante porque estas extienden la superficie disponible,-

aumentando la transmisión total de calor. A les tiras de metal que se 

emplean para extender las superficies de transferencia de calor se les-

conoce genéricamente como aletas. 

Dada ésta característica de las aletas de aumentar la transmisión 

del calor, la diferencia de temperatura efectiva entre el fluido y le -

aleta es menor que la del fluido y el tubo. 

Existen diversos tipos de aletas como son: 1).- Aletas longitudi 

nales (estudiadas aquí), 2).- Aletas transversales, 3).- Aletas dis -

continuas, 4).- Dientes o espigas, 5).- espinas. 

Los materiales comunes de fabricación (17), tanto para el tubo,co 

mo para las aletas 6 incluso una combinación de materiales de tubo y --
aleta diferente pueden ser: 

Acero el carbón 	niquel 

Molibdeno al carbón 	Monel 

Aleaciones de Acero al bajo 
Cromo. 	 Inconel. 

Acero inox. (serie 300 ó 400) 	Hastelloy. 

Los espesores de aleta longitudinal más común varia de 0.035" 

hasta 0.05". 

Las aletas longitudinales se emplean más comunmente en problemas 

que involucran gases y líquidas viscosos ó cuando en el reducido flujo-

de uno de los medios de transferencia se originan flujos laminares. 

Para obtener el calor total removido por el tubo aletada, el ca - 

lor que fluye de la aleta con un coeficiente h, debe ser finalmente com 

binado con el que fluye del tubo sin aletas considerando el diámetro ex 

terior. 



Debido a que no existe^ temperaturas simples de referencia en la 

parte exterior de los tubos aletados, es conveniente usar el diámetro -

interior del tubo como superficie de referencia a la que los coeficien-

tes locales se corrigen para el mismo flujo térmico. 

Una ecuación que dá cirectamPnte el coeficiente de transferencia-

de calor en el interior de un tubo de superficie extendida que es equi-

valente al valor del coeficiente de transferencia de calor combinado en 

la superficie exterior del tubo es: 

hfi 
= 	Af + Ao) 	hf 	 (3.33). 

ADi 

donde: 

1-% es la eficiencia balanceada, aplicada únicamente a la aleta y nó 

a le porción del tubo entre ellas. 

tar.h (Mb)  
Mb 

M 	= 	(hZ/kz  Az )
1/2 

perímetro de una aleta. Ft/Ft lineal. 

Z = 2 ft/ft lineal de aleta longitudinal. 

kz 	conductividad térmica de la aleta, BTU/Hrft
2  (°F/Ft). 

Pz 	área transversal de u7a aleta, ft2/ft lineal. 

Pz = Ez 	, ft2/ft lineal :e aleta longitudinal. 

Ez 	espesor de la aleta longitudinal, ft. 

Pf 	Area de las aletas long., ft
2/ft lineal. 

Af 
= 2Nb 

N 	número de aletas por tubo 

b 	altura de la aleta, ft 

Ao 	área lisa externa del tubo, ft
2
/ft lineal. 

Ao = rI Do - NEz 
Do 	diámetro externo del tubo, ft. 

ADi 
superficie interna tel tubo, ft

2
/ft lineal 

Di 	diámetro interno del tubo, ft 

coeficiente (extr.) te transferencia de calor de la aleta. 



El valor del coeficiente hfi así corregido representa el coeficien 

te hf para el tubo liso y las aletas, referido al diámetro Illterno 

De acuerdo cun la configuración aleta-tubn, se propone calcular el 

coeficiente "compuesto" tanto para la aleta como para el tubo liso de -

la siguiente manera, es decir: 

hf 
= (( h aleta + h tubo) 1  + RD0)-1 

	
(3.34) 

donde RDO es el coeficiente de ensuciamiento externo; las propiedades -

físicas para el coeficiente hf se evalúan a la temperatura del film. 



5.6 ECUACIONES COMPLEMENTARIAS DE CALCULO 

RESISTENCIA TERMICA DE LOS TUBOS ALETADOS. 

La resistencia térmica de los tubos aletadas ruede ser resuelta 

por analogía de resistencias eléctricas. Para la conducción, la resis 

tencia se define como: 

R 
E 

(3.35) 

 

A k 

dende E representa el espesor de la placa, ka la conductividad térmica 

nel material por el cual fluye calor, y A el área perpendicularmente -

al flujo de calor. Por lo tanto la resistencia de una aleta quedará 

axpresada por: 

Altura de aleta  
R
A - AA 

	• KA 

Para un tubo de poco espesar comparado con su diámetro 

RT  = DO - DI  
2- A

T
.k

T 

(3.36) 

(3.37) 

Nuestro problema en este sentido, reside en que nó existe una -

superficie de referencia en la superficie exterior. Por lo tanto, la 

resistencia térmica del metal, así como la debida al coeficiente de pe 

lícula y al factor de obstrucción externo deberán referirse e una su - 

perficie común (14), y ésta es la superficie interna del tubo (ADI). 

Partiendo del hecho anterior, la ecuación de flujo de calor pa-

ra este tipo de problema puede escribirse: 

 

Total T
Total 

. A
DI 

(3.36) 

(3.39) conde R
TOTAL = R'i 	

. 	+ RIN 
	

= 

 

Combinando las resistencias del tubo y aleta, como resistencia -

serie - paralelo: 

	

R,
1 	

R,
T 
+ R,

A en serie 
	

(3.40) 

1  

	

metal 
	

1 + 1 	en paralelo 
	

(3.41) 

RI
1 	

RI
T 



1 	F Gt2  Ln  LS= Pt 	2 5.22x10
10
De S 

(3.46) 

Las demás resistencias R' quedarán como se indica: 

R'vapor = 1/H vapor 	(3.42) 

R'Liq 	= 1/ Hfi 	 (3.43) 

RIDO 	= RDO . ADI / (AA  + AT) 	(3.44) 

' DI 	
. R 	 (3.45) DI 

. . 	El coeficiente total de diseño U
DI referido al diámetro inter 

no es igual al inverso de R
TOTAL. 

CAIDA DE PRESION PERMISIBLE PARA UN VAPOR CONDENSANTE 14. 

En la condensación de un vapor puro saturado, el vapor entra al -

condensador a su temperatura de saturación y lo deja como líquido. La -

caída de presión es obviamente menor que la que resultaría de calcularla 

para un gas a la gravedad especifica del vapor de entrada y mayor que la 

que se computaría usando la gravedad específica del condensado a la sali 

da. La velocidad mesa del vapor de entrada y del líquido que sale son,-

sin embargo, las mismas. En ausencia de correlaciones más extensivas se 

obtienen buenos resultados usando para la velocidad masa el peso total -

del flujo y la gravedad específica promedio entre la entrada y la salida. 

Este método puede simplificarse más todavía como sucede en la condensa - 

ción de vapor de agua, tomando la mitad de la caída de presión convencio 

nal computada enteramente de las condiciones de entrada. Esto es, para 

condensación en tubos (14). 

donde S es la gravedad específica para el vapor, f es el factor de fric-

ción en el tubo en Ft2/PLg2, L es la longitud del tubo en Ft, es el núme 

ro de pasos por los tubos (en este caso n=1), De es el diámetro interno 

en Ft; la gravedad específica del vapor se calcula como S=densidad vapor/ 

densidad agua; Gt es la masa velocidad del fluído,L5P
t en LO/Pulg

2
. La-

ecuación anterior está del lado seguro, puesto que la masa velocidad del 

vapor disminuye casi linealmente en presencia de grandesW. desde la en-

trada a la salida, mientras que la caída de presión disminuye con el cua 
drago de la velocidad. 



El factor de fricción de calculó de acuerdo a las siguientes ecua 

ciones, correlacionadas para este caso 14 . 

para NRe  / 1000 

f = 0.5/Re 	,Ft
2
/in

2 	
(3.47) 

para NRe )/1000 

f = 	3.82x10-5 + 5.69 x 10-3 Re
-0.343 

,
t2_
7  (3.48) 

in 

donde el N
Re se calculó a las condiciones de entrada. 

ECUACIONES DE CALCULO DE PROPIEDADES FISICAS PARA HIDROCARBUROS LIQUI 

DOS DERIVADOS DEL PETROLEO. 

1.- Conductividad térmica, BTU/Hr-Ft2. (°F/Ft). 

Los siguientes datos fueron extraidos de la figur.a ( 14) No. 1 - 

(pg. 108), D.A. Kern, PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR, C.E.C.S.A., -

'1a. Impresión. 

V 	BTU/Hr ft2  (°F/Ft). 

Temperatura 	oF  

°API 	0°F 	600 oF 

70 0.097 0.08 

60 0.0925 0.076 

50 0.089 0.0725 

40 0.083 0.0685 

30 0.078 ' 0.0642 

20 0.0735 0.06 

10 0.0685 0.056 

Para la cual, fué correlacionada la siguiente ecuación: 

k
API 

. 0.063857 + 4.7678x10-4 °API - 1.95476x10-5T - 1.26190x10-7oAPI-T 

(3.49) 

su coeficiente de correlación promedio es r = 0.9964. La temperatura se 
o expresa en F. 
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2.- Densidad; Lb/ft3 

Los siguientes datos fueron extraidos de: Fig. s/n, apéndice - 
A-7, CRANE, Technickal paper No. 410, para temperatura vs. gravedad 

específica. 

°API (60°F) 

10 

20 

30 

40 

50 

60 

Temp.°F. 
Sp. Gr. (T°F/60°F) 

100 	500 

	

0.985 	0.844 

	

0.92 	0.772 

	

0.86 	0.713 

	

0.81 	0.654 

	

0.76 	0.59 

	

0.72 	0.54 

Sus correlaciones individuales son: 

Sp.gr. 10API = 1.0203 - 3.525 

20API = 0.9570 - 3.70 

30API = 0.89675 - 3.680 
40API = 0.8490 - 3.90 

50API = 0.8025 - 4.25 

60API = 0.7650 
	

4.5 

x 10-4T 

x 10-4T 

x 10-4T 
x 10-4T 

x 10-4T 

x 10-4T 

r1  = 0.9955 
	r2  = 0.9584 

Por lo tanto la ecuación general es: 

Sp.gr=(1.06053-5.10786x10-3API)-3.2513x10-4T-1.92714x10-6API.T 

(3.50) 

si multiplicamos Sp.gr por la densidad del agua a 60°F obtenemos 

la ecuación para la densidad, en función de los °API y la tempe-

ratura en °F. 
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3.- Capacidad calorífica, 8TU/Lb°F. 

La siguiente ecuación fué recomendada por Fallan y Watson; Natl.Pe 

trol. Nerus, Tech. Sectión, Junio 7,1944, para hidrocarburos líquidos y-

fracciones del petróleo a temperaturas entre 0°F y temperaturas reduci -

das de 0.85 

Cp = ((0.355 + 0.128x10-2 °API) + (0.503 + 0.117x10-2 °API) x 10-3T) 

	

( 0.05K + 0.41) 	 (3.51) 

donde T en °F y K 	[10 - 13] 

Para los efectos del programa de cálculo se consideró que: 

0.005K + 0.41 = 1 

4.- 	Coeficiente de expansión térmico, 

°API 

14.9 

oF
-1 

Coeficiente 

0.00035 

14 - 	34.9 0.0004 

35 - 	50.9 0.0005 

51 63.9 0.0006 

64 78.9 0.0007 

79 88.9 0.0008 

89 93.9 0.00085 

94 100 0.0009 

Los datos anteriores recomendados por ASTM-I.P. Petroleum Mesure - 

ment Tablea (ASTM 	D-1250 6 I.P. 200). 

La ecuación correlacionada, para los °API promedio, fué: 

C.E.T. = 0.000208616 + 7.0113x10-6 °API 
	

(3.52) 

su coeficiente de correlación fué: 

r = 0.9983 



5.- Viscosidad, centipoises. 

T°F 	 °API 

20 	23 	26 	30 32.6 	35.6 40 48 57 

100 	1530 	465 	110 	28 

200 	80 	35 	13 	5.3 

300 	16.5 	8 	3.8 	1 

9 	6 

2.6 	1.7 

1.25 	0.8 

4 

1.4 

0.7 

1.7 

0.74 

0.45 

0.49 

0.32 

0.23 

Los datos anteriores leidos de: Apéndice A, fig. 	3 tabla 1 pg. 

La ecuación correlacionada es: Rango calculado de 20 a 32.6°API. 

Ln(VISC) = 51.5658 - 1.2517°API - (7.8669 - 0.1842°API)Ln(T) 	(3.53) 

	

r1  = -0.9984 	r2 = 0.9977 

Y, de 32.6 a 48 °API 

Ln(VISC) = 20.4805 - 0.2974°API - (3.2311 - 0.04165°API)Ln(T) (3.54) 

	

r1  = -0.9904 	r2 = -0.9937 

donde VISO este expresada en centipoises y T en °F. 

- 

A-7, Crane, Technical Paper No. 410; y adaptados para sus diferentes -

densidades. 



ECUACIONES DE CALCULO DE PROPIEDADES FISICAS DEL VAPJR DE AGUA A SU 

TEMPERATURA DE SATURACION. 

1.- Viscosidad, centipoises. 

T°F 	VISC, cp . 

250 	0.014 

300 	0.0155 

400 	0.0174 

450 	0.022 

500 	0.0254 

550 	0.030 

600 	0.036 

650 	0.044 

La ecuación correlacionada es: con rango de 250 a 400 1:1F. 

VISC = - 0.012875 + 0.00678 x T
1/4 	(3.55) 

r = 0.99706 

y de 400 a 550 °F. 

VISC = - 0.01544 + 0.000824 x T 	(3.55) 

= 0.9983 

donde la T se expresa en °F 

Los datos anteriores fueron extraidos de: Apéndice A, fig. 2, CRA 

NE Technical Pacer No. 410. 

2.- Volómen especifico, ft3/Lb. 

Rango calculado de 15 a 165 Asia. 

Vesp. = EXP [5.82167 - 0.94124 ln Pvi 	(3.57) 

r = -0.9999946 

3.- Calor latente, BTU/Lb 

Rango calculado de 15 a 165 pala. 

C.L. = EXP (7.005477 + 0.015974 ln Pv) 	(3.58). 

Lao datos para correlacionar las dos ecuaciones anteriores fuerón - 

extraidau de CRANE, Technical Peder Nu. 1410. 



OARACTERISTICAS DE LOS TANQUES ATMOSFERICOS DE TECHO CONICO (18). 

Las dimensiones de los tanques de almacenamiento se tomarán de la 

tabla 3.6. 

Las planchas del fondo deberán tener como mínimo un espesor nomi-

nal de 6 mm (1/4"), o un peso de 49.8 Kg/m2 (10.2 Lb/pie
2
), sin incluir-

le tolerancia por corrosión. 

El espesor nominal de las planchas de la envolvente, no deberá -

ser menor que el siguiente: 

DIAMETRO NOMINAL DEL TANQUE 	ESPESOR NOMINAL DE PLANCHA 

(D) 	en 	m (pies) 

D <15.24 (D <50) 

(t) 	en 	mm (pulg). 

4.76 	(3/16) 

15.24 	D 	< (50 S 5 120) 6.35 (1/4) 

36.58 	D < 60.96 (120 D.:200) 7.94 (5/16) 

D >1 60.96 (D>200) 9.53 (3/8) 

Las planchas del techo tendrán un espesor nominal mínimo de 4.8 mm 

(3/16"), (37.5 Kg/m2) (7.65 Lb/piel), 4.5 mm (0.180") ó lámina calibrada-

de 4.57 mm (0.1799")). 

La pendiente en los techos cónicos, soportados por una estructura, 

será de 1:16 o mayor cuando se especifique. 



TABLA 3.6 	DIMENSIONES DE TANQUES CILINDRICOS VERTICALES 

CAPACIDAD 
DjAMFTRI1 ALTURA PESO VACIO 

NOMINAL REAL 
BLS BLS METS.CL'BS. PIES METROS PIES MFTWS LBS TON. 

500 502 79.89 15' On 4.572 16' 0" 4.877 13228 6 

1,000 1 	011 160.80 20' 0" 6.096 18' 0" 5.486 19842 9 

2,000 2 019 321.09 24' C" 7.468 24' 0" 7.315 ¿M66U 1.) 

3,000 3 028 481.48 30' 0" 9.144 24' 0" 7.315 35274 16 

5,000 5 043 801.88 31' 8" 9.652 36' 0" 10.973 48502 22 

10,000 10 105 1 606.78 42' 6" 12.954 40' 0" 12.192 85980 39 

15,000 15 036 2 390.70 58' 0" 17.678 32' 0" 9.754 127868 58 

20,000 20 359 3 237.03 60' 0" 18.288 40' 0" 12.192 171961 78 

30,000 30 083 4 783.17 73' 4" 22.352 40' 0" 12.192 244713 111 

40,000 39 930 6 348.91 85' ú' 25.908 40' 0" 12.192 317466 144 

55,000 55 940 8 894.54 100' 0" 30.480 40' 0" 12.192 418878 190 

80,000 80 560 12 808.98 120' 0" 36.576 40' 0" 12.192 604066 274 

103,000 100 438 15 969.66 134' 0" 40.843 40' O" 12.192 760595 345 

150,000 149 	111 23 708.63 150' O" 45.720 48' O" 14.630 1 005308 456 

200,000 214 713 34 	139.43 180' 0" 54.864 48' O" 14.630 1 593942 723 

500,000 525 625 83 574.38 280' 0" B5.344 481  0" 14.630 3 300,000 1500 

CONVERSIONES BARRIL = 159 LTS. 



ÁREA LATERAL DE UN CONO 

Al = 

= 

= 

= 

sust. 

II r g 

PDTE. 

r. PDTE 

(h
2 
+ r

2
) 
1/2 

3 	en 	4 

(r
2
.PDTE.

2
+ 	r

2
)
1/2 

(r
2
(1 + PDTE

2
))
1/2 

r (1 + PDTE
2
) 
1/2 

1 

2 

3 

5" 

5' 

5 

h 

9 

g 

g 

sust. 5 en 1 

Al = rl r.r (1 + PDTE
2
)
1/2 	6 

Al = II r
2
(1 + PDTE

2
)
1/2 

6 	 (3.59) 

De esta manera, con la ecuación 3.59 se calculará la superficie del 

techo del tanque atmosférico. 



3.7 RESUMEN DE ECUACIONES. 

Las ecuaciones con las que será implementado el algoritmo de cálculo 

scn: 

CONDUCCION 

qx = k 
A (To 	T

L) 
	

(3.1) 

donde: 

donde: 

k = conductividad term., BTU/Hr Ft2(°F/ft). 

A = área expuesta en el sentido de conducción 
del calor, ft2. 

L = espesor de la placa, ft. 

qx = flujo de calor, BTU/Hr. 

T = Temperatura, °F. 

q = k S LITTotal. 

5 = factor de forma (tabla 3.1). 

4 D para disco circular de poco espesor 
de diámetro D, dos caras expuestas. 

s = 2 D 	, una sola cara expuesta. 

CiTTOTAL = gradiente de temperatura, °F. 

q = flujo de calor, BTU/Hr. 

CONVECCION NATURAL. 

Para placas verticales como para cilindros en régimen laminar. 

NuL 
= 0.555 (Gr Pr)1/4 
	

(3.5) 

en régimen turbulento. 

NuL 	= 0.0210 (Gr Pr) 2/5 
	

(3.6) 

donde: 
NuL = número de Nusselt, adim. 

h L 
k 

altura de la placa 

cond. térmico 

coef. transf. calor 

Pr . número de Prandtl, adim. 

k
Cp  



) 	viscosidad 

Cp = capacidad calorífica 

Gr = número de Grashof, adim. 

g L3  (Te - T..0  
V2  

g = aceleración de la gravedad 

To 	tema. de la pared 

= teme. del fluído 

V = viscosidad cinemática 

/3 	coef. expansión térmico, evaluado en T 

( 

h = A C1 T 
--1-: ) 

(3.9) 

gn placas frías hacia abajo A = 0.22, b = 1/3  y L = 1. en placas calien -

tes hacia arriba (régimen laminar) A = 0.24 b = 1/4 y L = longitud del 

lado; (en régimen turbulento) A = 0.27, b = 1/3  y L = 1. 

donde: 
	

C.T.C. , BTU/Hr ft2 oF. 

T = diferencia de temperatura de la pared y 
del aire, °F 

longitud característica, ft. 

Placas verticales paralelas. 

b 	0.0716 (Grb Pr b/L)(11.985  

b 	= 0.1960 (Grb Pr b/L)0.5528 

b 	1.0952 (Grb Pr b/L)113.2036  

donde la longitud característica b = altura de la aleta. 

CONVECCION FORZADA. 

Superficies planas: 

en régimen laminar. 

NuL = 0.664 Re 
1/2  Pr1/3  

en régimen turbulento. 

NuL  - 0.036 ReL
4/5 

Pr
1/3 

(3.14) 

(3.15) 

(3.16) 

(3.18) 

(3.20). 



donde: 	NuL = hkL 	y 	ReL 
característica y U = velocidad del aire, 

ReL = Núm. de Reynolds. 

L V 	; L . longitud - 
1/ 

 

donde: 

Flujo cruzado a un cilindro. 

TIC Do 
hf 	

- C (  U Do  n  
Uf 

Do = diámetro del cilindro 

1-7c = coef. T. C. promedio 

kf = cond. térmica a temp. de película 

N/f 	viscosidad cinemática a temo. de película. 

(3.21) 

Radiación térmica. 

- 	= 0.1713 E [(Ts + 460)4- (Ta + 460)4] x10-6  (3.25) A 

donde: 
E = emisividad de la superficie, adim. 

Ts = temperatura de la superficie, °F. 

Ta = temp. del aire, oF.  

A 	= área expuesta, ft2 

q 	= flujo de calor, BTU/Hr. 

Superficies extendidas. 

hfi 	= ( n Af + Ao) m
hf 

(3.33) 
Di 

 

ver inciso 3.5 de éste capítulo, para las demás literales y fórmulas aso- 

ciadas a la ecuación (3.33) 

Ecuación de diseño: para cálculo del área de transferencia de ca - 

lor de los calentadores. 

Q = 	
T
TOTAL . ADI

TOTAL 	
(3.38) 

UDI  

UD = RTOTAL. 

RTOTAL 
	f (3.41, 3.42, 3.43, 3.44, 3.45). 



Resistencia térmica del metal (conjunto tubo-aleta) ver ecuaciones -

3.36 y 3.37, combinadas en serie, la resultante en paralelo con la resis - 

tencia del tubo (corregidas para la misma área de flujo de calor). 

1  
R' metal . 	1 	+ 	1 	(3.41) 

R 1 I 	
R,
T 

Coeficiente Lotal de diseño referido al diámetro interno del tubo. 

-1 
UDI 	

R
TOTAL. 

caída de presión, vapor condensante. 

1 	f Gt2  Ln  
Pt = 	5.22x10

10
De S 

(3.46) 

Propiedades físicas de hidrocs. líquidos, ver correlaciones de la ec.3.49 

a la 3.54. 

Propiedades físicas del vapor, ver correlaciones de la ecuación 3.55 a la 

• 3.55 



(63 

CAPITULO 	IV 

DESARROLLO DEL PROGRAMA 

4.1 DIAGRAMAS DE FLUJO 

La estructura del algoritmo de cálculo está dividido en un 

programa principal y cinco subrutinas de cálculo, como se mues 

tra en los diagramas de flujo correspondientes. 

PROGRAMA TESIS 

Calcula la carga total de calor y el número de calentado=. --

res requeridos . 

SUBRUTINA DATOS. 

Calcula las propiedades físicas del hidrocarburo almacenado 

SUBRUTINA PFVAP 

Calcula las propiedades físicas del vapor de agua. 

SUBRUTINA DELTAP 

Calcula la caída de presión en Lb/pulg.2, para el vapor con 

densante. 

SUBRUTINA AIRE 1 

Calcula el coeficiente de película por convección del aire 

en la envolvelte. 

SUBRUTINA AIRE 2 

Calcula el coeficiente de película por convección del aire 

en el techo del recipiente. 

4.2 CODIFICACION DEL PROGRAMA 

OPCION 1. 
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FIGURA 4.1 DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROGRAMA PRINCIPAL 
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CALCULO DE PROPIEDADES 
EISICAS DEL FWIDO A LA 
TEME DEL FILM, TF 

SUS RUTINA 
tr0 5  

SI 

EIAU T.a 655 Roe TU4  

*.---A•rh/JT. O 02I•GP 

HCLT.XNUT.CD 2 

C 

CALCULO DE .ROPIEDADES F151-
CAS DEL FLUIDO A LA TEMP DEL 
FILM, 7 )•A 

SUE RUTIN

4

A DATOS  

1 132.1322/12 

CALCULO OIL CXFICIENTE E. 1.11 ALETAS 
GAS. GASTA .(TPA-TL)•112)0END1/V5C2 

PRO 	V5C 2•CAP2 • 5600  
C0112 

GP13L• GRB•PRI3•137./IL 

XNUI3 . O tnt. amé'. 

[ CA1.1:11LC DEL OXFICIENTE EN EL TUBO LIBO 
GRT. ,1•ffi'•DENZLITAINTPA-n_ I /vsc2'  

!GPT. GRT.PR9 

■ 
SECCION DE TU(305 ALETA 00$ 

TE IP INICIAL TUBO-ALETAS SUPUES- 
TA 	TPTA • TV 

DDT* TV-TL 

ANEA LISA CC TURO VTliFT LINEAL 
Al) • I* (43/ 1 1-XNNEZ/I 2  

OLA iNTTONA FTI/FT 
A01 • V' eb01/ 1 2".1 

330F1.(011AEGNAF+A0)•14,611)1 

RIEPI•RI+RDI 

RNIN 

4 
001.(8I +ROI +R NE TAL+ RHPfl 4R0211A131/(AF.A.1)" 

ATDI.OT/IUDI• O DT ) 

51 

)(NUL • O 555. GA PRi 

Lf II.:401 X NLA.• CDRI/IL 

r....<  i GPI•ePR > 1E9 2 

NUL *0 0210 • GRER° 4  

5 

\..

I MAR MIR 
GPBL ES Mi• 
TOR 3E IE 6 

1...--...-411•EIC _A• X UMorCDX2/B2 



FIGURA 4.2 DIAGRAMA DE FLUJO DE LAS SUBRUTINAS 

/1 1--SENA 	0-p, • TA I 

VISA • 106E-5 1.7E-13*T  I 
4  

ENA «001312 3SE 5 .4 7  

4  
1 SENA . 397 / TA 480  

IDEADO • SORT4(3 141660'/• 	I I 
4  

GR • G M RETA TPS- TON CENA% OLADC3v15 ¡RE •DENANVNID111411/VISAI 

4 

4, 	 
OENA•39 7/(TA1 460 )  

IEKA .001 + 23E-5 N T 

FN7G /40£76.171.1-7111110ENINNXi5 VISA 

	 4,  

EA • 1.06 E •5 	TSE - 811 1' 

; SETA « 1/1460+T 

oPTUIIS .FNG 	EL« 12/(2'5.22E101 DIN SPGR 

RETURN) 

F 	1 

65 

C CAP EN F.TL / Lb F 
CAP a ass + 1.28 E-3 ♦ API 1105+0HE-21API 1 

1E-31 7 

81'4.2.016E + 7 01E-6N API 

11-TuRN) 

(--1—ti 1-7F U TINA 
A RE I  

EER 
! Tu,74 y, 

D H 

E. 32_2 

+74 

	• CFOR2 O 444 N SciNT 1REINPR 3 

N 1 TPS CNAT • 0.21 

PR3 «01392 

IRE.DLADOi•VINOENA41.4667/vISAI 

4  
FACTOR .R.E2/GR 1 

4, 
¿RE.OP > 

NO  
¿RE< 1E6P> 

1 NO  

2LiwiE6Nvi54/(vocENA414461 

é  
INLAN • EXA 582 / ZUNI 

é  

INTUIR • 00368RE" PRI« EKAAOLAC0-2 LI M 1  

CR)12.IZIJAI NNLA/4 oLAno zu )»frirummioupo 

F 	1 

SI 

51 

C VISC EN CP • C 	EN LE1 / FT -SEG 

51 

VISC*EXPI 20.48- 029 • AM-
3 23-0.04 NAPI I 61..111T1 I 

VISC. Elan 51.56 -1.25 M &Pi - 
re 7-ale 4* Ami LN1T) 

TI 
S
N A 

O  

\ 1 EEN 
T 	API 

LEN• 66071 -O 314 2 	API - 2 025 E • 2 T 
-I 2006 E - 	API NT -(1.13/FT3).  

COK • aosles • * 7611E-4 **PI- I 95411E-5 
*T -12619E-7 4.16 TIDTU/1011721WFT)).  

(SUBRUTINA 
DELTAP  

LEER I 
EL,NTUROS 

VAPOR 

\LEER DENV,VISVI 
DE 5161RUTINA 

PFVAP  

AMI .314141016 / 4.0 

A T «PITUSOS N AFDI / 144 

4,  
GT • IMPOR/AT 

4 
RE • DI M GT 	VISV .112 

F.3 42E-5 f 5.69E-3 11/4E-0 343 

(
SUBRUTINA 

PF VAP  

E CLATNT•EMP(70100161LNIPVI) 

LEER 
T P S, 711,V, 0/ 

1 	32 21 

I T•ITPS* TA 	21 

RETA el/(460 4 

FACTO R • RE', GR 

4 	SI 	 • O ? > 
NO  

	

4  51 	 4  > 
	NO 

411-11 	 40 P > 
4 NO  

*U..< e NE  5_ ano P> 
4 NQ  

12-( 11 .5.40000?› 

NO 

	

8.0.0239 		 
E 	0. 605  

4  
1--* E • 	6111: 

t___4), B • O 615 
E • 0 466 

• • B  .• 	:15 E  

• 1 • 0 1391 
E • 0 3 3 



CALCULO DEL COEFICIENTE EN EL TUSO LISO 

	

4 	 
PRB = VS C 2*CAP2 / CDK2* 3600 

4 
GRT = G*131.3*DEN2* BTA *(TPA—TL ) / VSC 

	

4 	 
GPT zGRT*PRB 

4  
Si 

	

	 NO 
¿GPT 15 1 E9 ? 

(66 

= 0.555 GPT 1/4  XNUT = 0.0210 GPT ° 

HCLT-XNUT* COK / BL 
4  

BZ BZ2 / 12 
4  

CALCULO DEL COEFICIENTE EN LAS ALETAS 

GRB2= G • BTA• (TPA—TL) • BZ3  (DENZ / VSC2)2  

GRB = SQRT (GRB2-GRT ) 
4 

GPBL= GRB • PRB • BZ /BL 

NO 
4  

   

0.1.5.GPBL 5- 102 

 

SI 

 

   

     

     

XNUB0,0716 GPBL "85  

re)
élO<GPBL 5 100 ? 

XNBU*0.196 GPBL ° 5528  

XNBU=1.0952 GPBL ° 2°38  

S 1 	<GPBL > 1E5 

IMPRIMIR 

GPBL ES MAYOR DE 1E5 

NO 

HCLA *XNUB • CDK2 /B2 

Fl G UN A 4.3 
SEGMENTO DE DIAGRAMA 
DE FLUJO DE PROGRAMA 
PRINCIPAL MODIFICADO 
(OPCION 2 ) 



(67 

PROG1.AM TES 	(Lt1 PUT,11:1PL 	 3.3);j. 1.1.111:1.31. háT11 k/11;•11.. 	 J Ju itt.) LOMMDN JEtWo ISV  
REAL 11TP( oITC I 	 3.t.aLL,63. 
PkINT **01110 'QUE Z. E:.1 A L1 T( 9,11*D1 	111 	ER 12*:n"i Et 	*,t, 	 ) F kIliT 590 	 J )O) )0 590 	FOF DAT( /oT2Co ot PR :POI 1 CME LE.; 3:0 t.)" 	E.S 	JE CE E LCULLi 0/) 	LaiL.:.313 F. T117 tol.,t; 	 C•131...7r, 6t.1. 	FJRMAT( /oT2Co 	GRAL 	AF I EE. L FL!IIrtl'• 	:CP.A1- 4 , -(° ,1p 0..1" EU *o ...PI 
PRII.T 610 	 J30290 610 	FUMA T( / T 	T C NPEF. 	El .¿, LI o ( 	 E.I GEL. 7,11/ Eii:1ErT0313,30 1*, T9uo ft Ti. • 0) 
READ *, TL 	 ,),),.); ?I11iT 620 	 00J43 9 620 	1 Lo1111o.T ( / oT20o*Li. TEMPERATUFso, LEL AZ) E E,I GEL:, F...H.E;.FIE1704  79 ;), # T 0334 90 lA • 0) 	 t READ *o TA 	 0,3337'1 PRINT 630  

630 	EliklIo..7 (/,T23.,/flol 	1CAD l E:. 	 7n0o  A V 33)o:30 1 • 	
J• READ *o V 	 ,33‘.1-'3 P1.1141 640 	 OJO '7.) 640 	Ful 11A.T (1,12Co*LA TEMPEFo.TUizo. CCL V..1-> 	(:- 4.1L1 ¿.L i) El 	GDO.... F.4111.ENII ,)).),-;19 lE ITO, T9 * 	= 	) 

VEA) 	 .3 )u„ 
F1.1 IIT 650 	 OJO) 1) 650 	FuktIo.T ( /oTi20o0Lo,. ?IsE:-.23.1, DEL N/J.0 )R E. .4 LICI os:W.1C .**2 .,8.; 	T 90, 	O)3)70 1# F V • 	pe) 
READ *5 P 	 ) )1 3.3 , 3 PI IhT 670 	 0 ,3139 9 670 	FUI 1;•,T( /oT2L o0E1. D1;411E1.14 DEL 7..1, :l'E CE 	L E( ArIE1 TO El: 	 331133 1T90,* D • *) 
READ *o J )  PRI NT 630 00125 3 680 	FURNAT (/,T20, #:.L TL:i.A DE L TAI.,1LE El. PlE5.0, 190, s  14 .31 • 0) 
RE AD 4, Fon 
PF. INT 690 	 vol.) '3 690 	Fajir.T( /, T2( 01 E1.3:EI TE LEL TELtIu 	 :(-.!;ÁLOs 790.. e  f ú7E J11.,t1.1) 

) 	 0 )1 )31 READ *o FE,TE 
PRINT 7U, 	 1 	3,, 7(.0 	1 JI (im 7( /$1.2( p 	:..: CAD DE 	PE (SI CIL L.XT El I.. 1 El TANQUE o tD:)ti..tir o )1 i7() 11111 *o T90,* E 	 0 ) 	) READ *I E 
PRINT 710 	 iu() ) 71(1 	r allptT( /Int $0‘,LT J1,A DE 	IiIVZL 	1.1ril,,,EL (I 	) Lit P 	0 9T90., 	(n1 -.'30 10 • ) 	 0)177 READ *o XL 	 t C 
PRINT 720 

720 	F Ji.tioT ( /$ Uf 10E 	J.:a:F. DE ...V. FLAC": DL LA CI•V cLvE trrr 	PL1.33.4D.,t^;.«, )1.; 
1790,0 ZP • *1 	 0 )19 ) READ .0 EP 	 t (#;. )'71 
PRINT 730 

730 	F 	Mm7 (1.0 T2C *E p 	LE Lo.:. Ei.....11:1!AC DCL T EL 11:, Ell !) 11. CACA"; ¿,71) e, 3)2 )) -3 1* CE 5  0) 	 0 ,32 ) ) ) READ SpEE 
PRINT 73!  

736 	I' Liktiok TI to 	p01 LII.EIL: 	71.'3131 01.11 	r.1.13,TA DI P0o 790o 	TPC .0) 	 )32:33 



;$.1)*ffi t TPC 	 — 
P .:11T 740 

74.` 	F Jitt147( Lo T2001 	METItj EX Tír !.( r*L.L. 7 :13t. 	 1 

	

10 DO • *) 	 1 3213.) 
F. II.L' *,LD 	 J32270 

750 
75 	FuRflAT( /iTZt,. *I 	(;ETP 	 f•E L 	 t 	PLIGry',1..:*, )...) ii.13" I 

10 DI • 	) 	 t )2.'1 ) 
1 Ei.D 	piJI 	 0)240  
P 	760 	 tsu2',"10 

760 	FIRMATC/.724p0Ldl:G1 T('D CE Lt 	 Ell 	 * EL • *) 

	

*,EL 	 t 
iIHT 770 

770 	F 31 tINT( /..T2Cp*LutIG:TUD CE L..5 t.,LET..:. lt, r IE2*, TIC,* CIL • 1: 	O )2 J30 
PIAD *t'U 	 tli)259( 
P.sINT 780 

780 	F 31.11..T( 1.121 *ALTURA a 1...1 	 E.. r 	 Z:. • *) 	0)2'7 ) 
F.ENC *13Z2 	 0023:1 
PkIIIT 790 	 1123: 

7 9C 	FJPMATU,T2t.,01:11 11EF O DE tIET/t: PJF Tillit.0,79C.. 0 )(;1 • of 	 1.:09 1 
F.EAD 	X14 	 u )2).3J 
PRIHT d10 	 0)339 ) 

810 	FU1'.11.47( 	 rE 	 Pl. LCLL.::,;.*, Tge," EZ • *) 	333:.3.3 
PIAD *,EZ 	 t 
PKINT 82C 	 J 	!_ü 

820 	13L1ik.T( 1, 721 0'.11 . ZUCT 	 TEFMIL.. I•E LA:: i.LET))5, ::1' ITL / (110. 41F T'a•23)323(3 
1( GI'D. F/FT ) )0,.T90,* VKZ • 0 ) 	 k)J320  ) 

PE AD *$ XK Z 
Plata 83C 	 .J131 't) 

830 	FOVIluTt 	TZt POCLEF:,CIELTE DE EIL1'11‘,;I:EItTl: 	Lt: :C 	I.LN..C.r:h.t l*,4).3341 .) 
1190,0 f.D11 • 	) 	 O )3 	) 

EAD 	 uj4 
PRIIIT 84C 	 3.3:.  

840 	F (*Mi. T( 1. T2t • *CL FiC11 VTE 	 rEL y. Pni EE cALri .r.!!1:.:1) )3570 
Tflrey 	kCI 	 0)33:1 

FEAD *$ RU 
FRI:IT 

516 	F LIkft..T C 111Z1 .r*CLItGUCT IV ii3AL T El '1Il./. LEL T1E..),PTL/.(ET2( E /FT) *J."0 .7. •)...)3...)) 
1, OXKT • *) 	 033 ) J:i 

F:E AD *y XrT 
1P1n(TL+TA) 1 2.0 	 ) 5.1' 31 

(TPI.+TL ) /2.0 	 033"7 
U 100 J•1,20 
.15 ■TP 1 

1F•TF 1 
ALL 	( 1).1,TA, 	PLIIII) 	 V93,495 

I kifft0.1713•E• ( ( ( TP+ 46 J. C)/13-.).0 )• 44—( ( TA+46C.C)/1C3.0 	 0)4 )9..) 
21**4 )/(TP—TA) 
CALI. DATL: (I F p‘ PI iDEiil..tt 	 .d 
(0•32.2 
Ck•G*XL**3*(TL—Tf) 4 3TA*1 0414,1'2/.1:C1** 2 	 0)42)3 
Fis•V....1.1*Ei.P1/GlIK1*2600.0 	 1, 1 
GRPRoGP*Ph 	 1.; 
IF ( 	E. 1E9) »111•1 .!:!..1- 11GRPR**(:. 25 	 0044 
:F (Gi.P4,.GT .1E9) XI UL• 0.C210•CkPi.•10.4 	 014•.1) 
111.1 1-10)(hUL *I L K1 /XL 
tiC114.1•01ChIll•HRI-. 	 t • 	)4, 
T Pile IlLklitl*lit*H1 t. Ii*T1 ) / (KR W11+11C1,1!) 	 30 
TFl• (TP1+ TL )/2.0 	 '') 
FkIt.T 3».1/T P1 	 v4.,_ J 

3 	Felf:MAT( 1140, 2X, 	si • sto 	2X, 	7^ 3 ro F 7.1./) 'o 	J. 



ír. 	(ALI, ( TP1-TP). 	) CL TI' 31, 	 t. 	h. 1(0 	CJATI :AL E 
PkrIT *,= LL 	 TP1 	crt:vt 	 ; 	 1,i COn n r: 

C 	 . (.a,LL ULU Et. L 	'L PC tif 	Eto« 	 uu4 l )l TP1. 	( TP1+ TA)12.c, 	 t•14? CEPItEC /1250 
300 10', 1,20 

TP 	TP 	 j  4 7 y) TV4..P0 	TP S) /2 
HVS•O .22* 	 ( le 0/3 ) 	 004)'.13 

	

27*( TL-TVAP )**•333 	 47.t:.1 i,UT11 3.1416*L**Z...1 4 • ..4:*/ t? T*;;QP,T ( 2 	T r.**i ) 	 t) 	) XKX•26. 
111.SR.1713*ES((("-i-Z+460.)/10e. )r.*4-( (Th+Is6C.) /100 )**4 ) / (TPJ-T,./ 	uLt? .. 1 CALL A IRE2 (TPS, U.• yo Dji!C145 ) 	 (:'4) ., )  110 VIS•HAS+1-1N:WS 	 004 V. 7 C 	Ci4Lnk Cit. IP ADL El. EL AF E.. SECA 	 E ti 	`:9 34het (TL-TA )/(1• /(^10T*IiV1) +1 o/ Et.:*111.*.; )+LE r)/ G.I*XYX ) +1. / (A E*IIC 192)) 	O .) 4 / 5 '. TV1J 2-1 L 	C.^ AL) T*I1V1 ) 	 uu4lt,3 TP Slw 2. 1:) *TV; P2 - TL 	 llu47 !..rI.( TP S1 

5 	FLIF.N.,,T(.1.1i0J 3X,0 F. • •• 12.• 3X, 7É  T?; • 0JF- 9.4M 	 (1)9)5) :F (..95( TPE-TPE1). LT. 0.1) CO T.1 40 )j.3') ) 300 	Cul.TltsLE 	 t. 9.; *,t 	EL VALEI; CE TV:" I.0 	LII;VCFGE>rlt LIZ E EL E kf.: ZULT..)Jrod..),15 77 4c, 	011T1:;UE 	 J 
) C 	CALO! DI SIPACC P3F EL ..11 E Ell EL ...PI.; 1-1121E C. 	 J:::1 ) C 

3. 1416*XL*C 	 3 )J9 Yti  
TP:L-Tr ) 	 J 

1).J6 ) ) XVG -0. 2 
C 	cAtzP. penl:rt, Fa EL FuNCL LEL Ti I 91IE 

rIZ.2.C*J*XVG*(1...-Tí.) t 0.7. C 	CALOR TL TAL TRAt -FU:1DI) AL 	 I J.EtITE 	 kiuí.,23) gr. QI+12 	 O )6291 ILT 6,2T 	 L ,)t.)311; 6 	FORtIAT( IHC, 3)<J 0 )T • 	+t'E1:E.1') 	 Es../ 	9 C 	ECC1Lltl CE TUE S *ALELA. 	 11 (-14 _( 
C 	T 	>IP :R A TURA 'III C: AL 11 DO - hl. E TAZ SUPUESTA:. o 	 I) )6'159 TPTAN TV 	 OEt6 t9 ) CUT -TV-TL ove: DO 4JC lelj ,:ts; 

T Pi.• TP T*, u itst.i-u TEA° (TL+TPtt )/2. J 	 )5.'3 ) LALL 	( TrAií.P:JIJE1,2/(X:2/ VSC2/ E:. ?2, RT.) 
3Z•BZ2/12.0 

C 	 - 
uit, JEC. C 	(.. ALCIILEiZ LEL CLIC '.1C,ICI;TC:.. El LAS i.LCT:,:, 	 j )(1_, 5.) C 

GI.13•G'ot TA*(TP/4-.T-)*13Z**2),  (I. El. 2/V:C2 ) **2 	
Ole;) )
J )7930 Pr;13•VSC2*CAP2/( UK2*361 C .0 	 ti V .s9 70 GPCla C1.3*Pk7*BZ/L L 	 In 7u../.# :r(GPLL•GL•0•1•LM•CPC1.•LE•10eC) X19: 131.0, CT1L*CPIA **0•9e5 	 O ), )5 ) IF(GPLL .GT *10 .0 ..A. CP FIL. LE. 1.)0.0) YlitID•O o l'IL*Gi EIL*1  Of.55 2 3 	 ) )71r) IF ( GP Di. *GT. :.(1. .1) XNUC a  1.0952*Gni **( .2L 3L 	 I.L 7.,3U ir 	( rSPilL • GT' IL :., ) Pt,I1JT •,/ 	CP I. ES I. éNYLAI. UF _E: ti 	 1.1,7_71 IICL Ain X IIIPPIC PI.. 2,/ 1.) ..! 	 (.72:. . 



LEL I 	 (L 	Ll 	 ) GI.T•G*EL**3*CE,E¿..+2*.T..* (Tr,.-Ti. J.)-72)./ G ) T•GRT*P/23 
GP T. I. E . E:9 ) 	 T**1. .:r ! 

(GUT .GT . 1 	 C2...úh' 51"r • .r • 4 	 ) 111 LT«)(I.UT•CE'ri2/3L 
C 	LI)EFI 	 :15 	L'.7 	L t717 	1 'y (I:¿- 	 r) 

/(...I. /I k.._.4+ 1 Le) 
11 ) Fm.L.L /( I.(/ (I'LLA+Fei.1 )+Rt.)-)  

L 	LI... 	:T.. 	17: 	 /7:1 E., )1E..1 	 ) 7..,  Z. O 	 J )7'3.) C 	S Il-C1Ct. 	 E 	..L 	FT‘+'•u2 	:",* 	I.  
A!•EZ/ 	 r E 1Ea(PX*:./( XI 	 1'J 

';. ktICG• 	 i( 	E.-E2) 	 C!':3) LE 	"LE T.,..) P:E... L 	 1':1 i.:+10..L  F• 2* xri * s z 
"J•3. 141E*..;L /12.0 -XII*r.7. /12.1 
")I•3 .1.41L*;;1 /1:2. C 
11P)I1-(..1tcc*..r+.,,,f 4ü/1'1. . 	 P'; 1113 V2•1.4.311rF: 
F.TL'Ul• (01.• -:J.)/(1.• *).KT ) 
ri"LETI•LZMI.7.'12.) 	 ) 1.41. ET el TL'13‘. + 	FT1. 
F."(EL.L•1.4.)/ (1 .1. /E ?LE) + 	/;- TLE,L ) 
IlL•15(;().0 	 .9" 1.11.1./11: 	 e j 	) idiP10•1.1+1,  I 	 te. 	'•.;
IIP1 	/VIIP ` 
01.11+1.( /( 	+i1.1 1+1 	 F:+;-.01 	 4 .^‘ 	) ) 	 ; ).).; .41 	QT MIL sLuT) 	 11.). . ) TURS•5"1't 1 /(,.l':+EL) 
)11'0305=r-15: + t .7 
14.6.1.ENT*IIPJ.;,1 	PL +I .7 

TPT"•TL + ZT*(1%1IPE • +VI *..C.I/ ("F+4)) )/"TI 	 $ P1;111T 7,14 I 	T P7I GP 	 t'EG 
7 	r 01, 	( 	x.• 	• 1, 	 • .,,x.3,2"PU. • 	(". 	 ). 1.2.Y..p0CPb• •;').3/(.. lit. 12. 3, 31," :,"'T 	 7,:, 01-11.-"c: 	=4 ,, 	1 12PF9. 6, / ) 1. )_...! 1F ("13:.( Ti T. 	) .L T.L .1 ) Gi ; 400 	1. 	NUE 	 /, FRI11T '1571  
50 	(.01IT:tiL:2 	

v,,L. 	Tr 	t.i '.'%I j . 	 L 	i 	(.. . 	 ) 
Ci•LL PrV /IP( TV, ;'V.01..L"T'IT) 	; AF-LJR•CT/L L.11 
CALL CE LT"I 	 I F, 	TJF 	 J ; FLINT 90( TI 1,Ti- -1pTPT" 

400 	FUI (14,7(1111:i, 6Y, /*L... 2 [MI . LE 	:r.  E 	 ,: r !" tt 	 ) /37 ) 1C7t 	F .+1n ¿Jp+t T 	im 	n1.4//c,v,j.!,,. 	 r, 	_1 , 	" 	 _ 1E 1 EG.1 Cl. 	j:/// $ 1T20PA TP: • 0,r9.4//6), 	 L.. 	TLP1-..1 ETA... ie.; 	. 9 )7 	) 1F.+//T2ujo TrT" ■ P5r9.4/) 
PRINT 	J.5.• HL) 141+, 111;i1::+pilL 	: 	 ' vos 	FI» i1i.7( 	 CCLI al, :117: (Is! 	 11.!. f 	 .  1LA SUP EPT 	 Ci 	TI'/((!I •;.*Tria¿.*G LIEJ. F) 1+// 	 ,¡ti9 1T2( 	-IIC RWII • P5I-  .4/W, o'LL CI 	 CC: )N-F 	 e. 	 •,•) 1L ¿D. E VI 1.. 	 . 	; 3117 (i:i.*Ir**.1.› ,,.1 	r 	 ; 	, • 17;?0,011L 	• • !.: '7 4 	V 	- 	 , 	 '" ii,ATuP.AL El. L. 	 E r 1.14. E) 3T1J/ 	T•.2*C-L 	) H/ 	 t 1, _ 1T2( $ 011C:114 ■ 14,7 .4 //(i 	 :n T[ 	r 	rc.„! II !I , 



11. [ E Le: TI LL1It 	JE "1-1.'1.:: 	17. 
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Q15 	Ft1P31',T( 1;10., EX, 	 1.; 	 1 7. 	 . 	ti., 	.)143 	) 
1T20,OLL 	P',F9. 1•//6Xj 	 •10_))7 
1U Et;•/t.:(j réEL 	 L EL '1 1_1 3:: 	 (1 1!.*FT 4 *...*:.1 	. 	')7'/.11 Lt 
11.2(, , 	UDI 	 ht_ 	 L )1J43•) 
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C 	vise) 	Di,r, (vil( :1; L'i.'llIPOI..:E:;VSC 	 ) 	 011)53 
1F 	(1,P1..LE. 32.1)) J15( •EXIs (;1.5t.511-1. 2517*i,  PI 
( 7.8 669-0•:8.t.:*. 11 )*/ LLG( T) 
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1 ETLI.I .  
E1.1.1 	 r 
SUBLOUTil. 	PFV. i) (TV/PVAC..A.EhT) ;:).,  

O t11-111 ri ori4 v.,v,jv 	 7 ,  • 
EC 	 Pro'2/L 3; !.A!,''.. 2E 1: 	; 
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¿F (LE .0T. .11 	.0 ) r•?..(27E-5+; .i.n3c-3rk 	(-( 
1 PC. 1.• I. E:15‘' /62 . 
1 	•F*CT**2 4,12 .0 /( 2+.5 .22E1C*D.»: 
FE 
E lit 
11.1 3R(tLJT1.1.E 	CT P11TAJ 	0,1'C '  0 1 ) 
LLP1M.lt: /;.LTL),./u 
Cu 32. 2 
Tig(TP1 * TA)/2.0 
BETto 1.C/(46( . * T) 

1.C304E-5+1.7:".1(i2-esT 
DElikm 39.73 / (T,. + 4et).. ) 
El.i.•0.01323 + 2.3 5E-05 *7 
k E ginCt:A 
U-0 ,1:E 	'Y( 	)*UF tq.**;. *11XL4u11/ ./ I Si.**1 
F!.( TJI -(1 *1'2 /Cu 
:F <1 L .EQ. C.0) G1 TL 2CC 
Ir (PE .LC. 4.) 13;.., Tu 21. 

:F (1.1 .LE. 4k.) GZ: TJ 
1F ( 	. LE. 4C1J•0 ) G.I 	t e 
:F 	.L I . 4033.). 0) c, 2 TF ¿c, 
Bu 0. 1/4)239 
E -O .305 
CO Tt, 1:i( e ta 	1.11 
En( .u12 
GJ TJ 150 

60 	L-0.61.5 
E-0 .46b 
CU TU 1:C 

40 	Lut.,•82.1 
Eu0.305 

TI 15( 
2C 	C• 0.091 

Eu0 .33 
150 	EFuFeZ•5*PE» E*F.V.i /[. 

L 11..Tu0.19*( TI' 1 -TA)ost .32.3 
IF 	(1"4.0 	.L T. 1. C) 	i.uC F.11 7 + 	. 
IF 	 .CE. 1.0) 1,(1;1'•Lrui 
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E IU  

,,:p“:2 (1 P 	Té...1..:),PC 

T•(TP:. + Ta)/ 2.0 
BET,sul. 0/ (4L0.0+ T) 
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DElla.•39.73 	+46C.0) 
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1F NE .EQ. (.1 
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F. ETUF. 
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OPCION No. 2 

La variación al método de cálculo (OPCION 1) p•er,entado, será el 
siguiente: 

CALI.. 1•‘.1"G:. (Tr...,.‘i'...;,1- E.12, C7.:}—,;',..,C2....C...'.1 u •• 
C 	CALCUL,/ rEL c i...EF:C7E;.T E 	... E. Tk....,' I ::... 	 I .. '., 

PI.I.1.0151;,7 4"....!,P Z./(.1:1-12.12t.( ( . 4 	 J.:. '. 
GfiTeaG *III **3 *,..I 21.' 4  :14 DT•i* (1.7. —TI ) IV: Ces» * 2 	 C:).) ' ' . 
GPTaRGI T*PI 3 	 t ,i ' ). 
IF(GPT.LE.:E9)X1,L1.C.::::5*Gc7,1;',....!`: 	 ,.., i.' ...• • 
iF (GPT.GT.2E 9) Ai.i.11 «0.4 21( 4GP 7**C. 4 	 i,44i..)3.:( 
HCLTNXIa. T*G.F.2/.3i. 	 .))5.....) 
BZ•3Z2/ 12.0 	 1 , t..: ' 

C 	CI,LC 11.','. 1 EL t. Z;EF.: t.:C.7E 1:1; 1..r ..',.. E' í ". 
01.02.G*37%,*( TPA—Ts.)*2,Z**:*(1. :12 /., ..,1...2)*,' 2 	 ( I.L. )_3. 
GR344:.',4ZAT( G1 C.2',«GF.T : 	 k .$(.1  3 / 
G PC.L. CF. C 411Keb 7',Z/i'. L. 	 .) J.» ;; 
IF (CPU_ • GE.0.1.,,K. Gvt.: L.L F .."..° .0 1:/..i: . A.= C. k...7I—'C ''," 	-).1't.  • r, '?'- 	 ( 	•.i ? . 
IF(GI=BL.GT.I.C.C.L.F . GP 31. LE.1.71:. :) XI 13=1 .* .7,u*';i':L*4 ..,. ;52,-3 	 ,..,, J..? n ., 
;;F( GP EL .GT.....4..c...,) .:t Ut: 4.2 .( f"›....7.:,CP:_*;-- 4'. 2Z:f. 

C 

1F (G;'LL .G7.1Er.))'r:..1.Tx , /GPI?», 	1:. 	"1..fl 	t. 	CL 	i. j, 
MI ,... 	Xt,U304CCF12/ 3: 
CliF.FiC:.EUTE 	CZ:1111,,C 7. 	'TI.:IC.—,.LE 74.,,,, 	Z".1- 1.1/ (Hl 	—r-  r**2.*r..,T. 	r) 

)..)' 	4,', 	. 
O )7 	) 	i : 
t. 1.. 	7 -: 	1 	. 

HX- I. 4.../ (1.0/ f-CLi• +I C..) I 4?) j 
HP1-1.1.0 / (1. C/We../.+FC11 )+F.1.) 4 17: 	*. 

C PCi.I.IETI.1. 	L L 	',.',1 	,-. 	..L. CU. 	El 	̂.. ::. _........0'., 	/ 	r : _ 	1.1,,iE. 	1 ,) .4 	".. 	,i 



4.3 CALCILDS 

DATOS: 

Las características principales del calentador (19) calculado por 

el programa son: 

suoerficie externa: 

tubos: 

Aletas longitudinales: 

Presión permisible: 

Cabezales: 

265 ft
2 

18 de 1" 0.D. 10 Ga. sin costura, A. Carbón 

espesor 0.035" acero 

altura 	1" 

número 20 por tubo 

longitud 4' 

690 psi a 650 °F basado en 1/16" de corrosión 
permisible. 

1 1/2" Cd.80 S. Costura. 

Los resultados se observan a continuación, de acuerdo con los datos 

suministradas. 
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✓Kil-URCIONE LOS SIULiiENiLa DAtú:á DE LALCULD 

LOS GRADOS API DEL FLUIDO ALMACENADO 

LA tEArthñiURA DE ALUCENAMIENIU EN ODIá. i-AHRLNHE11 

LA ELNPEKATORA DEL AikL Lit UDüb. i.AtinENHt1I 

LA VELUCIUAU DEL VIENIO EN MILLAS FUR HORA 

LA TEMi-ERATURA DEL 1APOR (SATURADO.; EN -GDO5;'FAHRENHEIT 

LA PRESION DEL VAPOR EN LIBRAS/PULG.442 ABS. 

Li. iliA4LiKU DEL EANGUE DE ALOALENATULNIU Es FIES 

ALTURA DEL ;ANUDE EN Vit.:, 

PENUIENil DEL 1LLHU CUNILU,ADIMENSIUNAL 

Em).SIDAD DE LA SUPLKFILiE. LÁTERSA uCL TAHLUE,ADIMENSNAL 

ALTURA DEL NIVEL DEL LIOUIDO(MAXIMO) EN PIES 

LSVE,,Cmy ¡JE Lmá rLALAS LE LA LWVOLVENiE,EN FULDAUAS 

ESFLSUR hl LA3 PLANChAa DEL IL.UU t  EN FULDADAS 

OUNERU 111 IlibUIS FUN LALENIADUR 

DIAMETRO EXTERNO üLL tubLi ALETALU EN l'ULUALIAS 

DiAIIETRO INTERNO LEL TUBO ALETADO EN PULGADAS 

LDNGliUb J'a I.US IUiiUS Ei PIES 

LUNGIíUU L'E LAS ALE1Aa EN riEJ 

ALTURA DE LAS ALETAS EN FULUADAS 

Huatm, bc ALLiAb FUN IODO 

EbVISUR DE LAS ALETAS EN PULGADAS 

CONDULTIVIDAL i¿Nhát.A 'pa 

LULTILIENiE DE EMbLWIAMIENiO DEL 1-LOIDU ALNALLNADU 

CUETICILNIE DE LabUIAAMILNIU 	VAFUR DE LALENIAMILNIU 

ulithüt3IViDAD 	 U. I1AW,61U/Or1;:11/Fi, 

API =12 

EL -11b0 

1A =85 

V =u 

- 15/ .1450 

PV =420 

U -114.3 

HÁL =40 

FUil =0.061b 

h =0.83 

XL =39.5 

EF 

EL =0.18 

N1FL =i8 

LJU 41 

DI =0.732 

EL -4 

hl •.,41 

BLi =I 

AR -20 

EZ =0.035 

XtIZ .4;26 

KIJU =0.00:j 

RD1 4U.U00J 



J 	ir = 

J = 2 	TP = 115.8042 

J = 3 	TP = 115.7623 

K = 1 	TPS = fl01.8286 

	

- 2 	ilj - 	101.6234 

	

.= 3 	Ir = 101.6b20 

ül 	11Y1292.7 

L 	1 	JUO.Ovü 	(PTA - 	i 0.ili 	uPNL = 	o.*J16E+04 	GPI 	3.458E+11 	iiMEG,EN 	.4/0.0321; 

L = 2 	Uhl = 	30().000 	TETA 	376.;i6 	tiPBL = - 	i./42t:+04 	6Fi - 	24bt+it, 	UNtú,Eli 	=iti..,ib9dti 

L = 3 	DGI = 	30U.0OU 	WTA = 	3i3.1u4 	UI-JL = 	2.310t+04 	GPT = 	1.226E+11 	OmEG,EN % =73.629435 

L = 4 	DLIT = 	300.000 	TPTA = 	árdL - 	¿.11¿1.+04 	UF r 	1.1jUfl1 	UflEU,LN Z 

L u 5 	UUF - 	300.0°0 	iPlA - 	= 	¿.208E+v4 	- 	1.1/2E+11 	UMEU,EN Z -/J.7112bib 

L 	6 	DDI 	JUV.U(A) 	TPIA = 	313./31 	uPfiL = 	2.U..11+1,4 	un 	u 	 -/a./10611 

LA 1EMF. Lt LA FAREU EN LA 	múJAIJA ES EN GLQS. F 

TP = 115.7623 
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LA iErtr. PROMEDIO DE LA SUPEFFICIE SECA EN GDOS. F 

LA icóW. uc LA FAhtú iUDO-ALEIAS EN bliOS. 

íFirs - 

LL bu iL1Cn1L LUOVELeiiiii-RAJit4LIOR VAhil EL AIRE ENEA SUPERFICIE MOJADA E0 BlUiinf(11(1424.inü. 1-7 

HCKuH c 	1.6JUi 

EL CutrILIChlt LUMVELGION-hAdiACIU i'ARA EL AinE ct, LA 3UVERriLlt át‘11 En í(U'ink*r14,24GDd. F) 

inR115 = 	1.0254 

EL COEFICIENTE DEL FLUIDO POR CONVECCION NATURAL EN LA SUPERFICIE MOJADA EN BIO/(NR4FT4s24GD0. 1) 

RUS 

EL CUELiUIENIE DE CUNVELIIiiii AAIURAL-éALiUk DE LiDdihtiLLiUM ól itirjü-ALEiAS 
WErcniai AL iiiAMEinú ÁdIthilu OEL 	EH 8aii(H114114-*24GDO. F) 

195'...118t 

CALUh DIblVADU POR EL AIRE EN LA suFERFILIC nunEDA EN iiu/NA 

UH - 	kid4/j4.15 

LALOR hi3IfADD Fui. ¿L AlhQ CM LA bu'rEAFICIE bel-A EN biuMA 

QA = 	302842.2 

CALU CONDUCIDO FOR EL FONDO DEL TANDUE EN BfUnIR 

1.¿ a 	3718.0 

CALUh TuIAL IRANsFERIDU AL NE0I0 AMDIEHIE EA üiUiHk 

Qi - 

DI,LREALIA .EmuApENA DE tErPE<ATURA EN GDOS. 

DDI = 300.000c 

LUEFICIEWE 101AL DE ulbERO CUrin¿Gibil bAbRUÚ tN 
EL DIAMEiRti INIERAJ hEL iUilu Eh 8filí(dmsh14.1.u00. r) 

QUI = Ilv.Vór? 

ourIERU DE lUóOS ALEIAL00 REOUERIDOS PARA LACONSERVACHW 
DE LA TEMPERATURA DE DISENO 

TUBOS 	Ji 



OCAL1W1 z 	2 

.r.rub 	 'Ar:A LA LuNbLhvAL.un üL LA et.ffi'cralharA ht plátitu 

VArini - 

LA11..; 	 LO Luá iLIBUb 

UrIUDJ - 

JI UI 

imAinual E%c.LLitiür 
.r atLuelva cAct.bILW 

OPCION 2 

1.1,u t.M1.1 1:J Mrá 

L11 IciltLhniurm 	11.JIALLitAiii-v.IU LA 	 IL 

lánr. 	 iA -1J 

Líd 	iLL '1 t.141w 	ruA 	 V 

14L1. 	 Lo UÚUJ. 

L, 	Lo ,i 9km, 	huD, 

LG vAtioLuo. ,LL 	U )1 VII tiL!' 11,,LOI1a11,,:q 	r 

111..1. 	1~U.I11. LAY 1 1L, 
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EhISIDWD DE LA :urnricn 	DEL TAi4GUE,ADIMENSNÁL 

LILL 	 ÁL 

Lbl- tbUlt Dt LAS t. LilLhb lit LA ENVULVtOlE,ilk ItiLtimpAs 	 tr 

L3Ftbuit DE Lrtá rt_ttuLtimb DEL 1ELht3, L11 ruLtulab 	 Ec 

DE CUBOS 	CALEiiíADGR 	 NTPC 

IJ h1i cl "U EXTbOtri ULL i üíiu Ii l.t l liüü tN PULDAbAS 	 bti -; 

pitliitthá 1111Lf1CU DLL 1UDU ALLtAbij td l'uLbAbliá 	 DI .../32 

LU411U0 DE LUS lUbtib cU F1ES 	 tL -4 

DE LM3 ALEims tu r'ICS 

IiLlúRA DE LAS ALETA3 EN 1ULGADA3 	 BZ2 =1 

ouriEni, DE ÁLET1i5 	íútoti 

tár'tjürt Dt LAa uLttA3 Lit luLtjátjAa 	 EL -.0.3:1 

LUNDULIIVIDAD lchniLs Ut LMS ALtIIiS t t1V billittiK441442(liDG. 	 MIL 

LUErieltulL itt tsuLIADIEUID iotL éLuiDu ALUACc6ADu 	 itiUJ -.vvj 

COEFiCIENTE "DE EWSULIAIIIEWIG DEL VAPG DI LilLENTAMIEN10 	 Rhl =.00T.5 

UsiNieñ DEL 

- 	- 

J 	¿ 	11- 

J - j 	11 - 11:J.7o2.5 

- 

K = 	2 	Ir l - 

3 	1r.1 - 	VI .0.1.R, 

Ul 	11717L., 



ütui. L3 rláíun 01 

L - 	I 	uu 1 	J0v.Ovu 	i 1 I Ii - 	.198.6.22 	liPt1L 	2.16611TOi 	i31-1 = 	3.45811111 	=4i.20,111bc 

tiPhL ES Mhillh DE lEJ 

4 	2 	01.11 - 	500.00U 	 ui úL - 	Uri - 	i.b0/1111) 	UMLU,EN 

,róL Eb illiitiri út 11.11 

c 

- a 	ui1F = 	 uo0.,54.4 	GiLL - 	6.12/11+06 	UVI = 	9.,13.:/cflU 	UMLU,Lil 

Lb ilAIÚK UL 1Lb 

L 	4 	Uld - 	auUMU 	Ir IA - 	aoip.olo 	LirdL 	G.i¿o¿tvá 	uhi - 	_nEu,EN 	—;1 1,oa, o 

UPI5L E0 rulrul Lit 

L = 	1111i 	300.000 	1PTA 	360.602 	UNA. = 	J.V.J/E+Oó 	GP F = 	9.508E+10 	OMEG,EN 

¿á ¡Gut. úc Lá 	La LA bwIrü- iLIE 	aa 1« uUüb. i. 

1.1; 	CaJhEulu 	 uhub. 

Ira - 1V1 .OJLV 

Lt; 11Mr. UE Lá Vál<ED 1~-hLlimb 

11•Ifi - ao0.1aUto 

EL LUEr1LiEfilL LuaVELL~-ruipiÑ(Áím ránh tl. minc tv,Ltt purkKi-iLla ~Dé, 	 r/ 

HCHUH = 	1.62í)7 

EL CJEFICIWE LOW9ECL14-KADIACI0 PARA EL AlliE Eir Ln 	JuLti LO biloikributii4,¿+UOU. 

HUHlob 	1.6i.la 



LL 	 Int c. IJLL1.l.luu 	L.LMVILL...un mri i unri, c.• Lri .1wr 	 1 hri 	4.¡-¿••(dia . 1'1 

Cc jiltriL:C.,.tit. 	cfnYCLcliJi4 MAItii‘ric-rriclUti UL bo7iKUL;:.11Jm VE illth13-MLCIM3 

ntrcnihu IL tiimfIL.nu 41,,tnmU IICL 'upo cm ritjilmn•r.._ ,u:Ju. 

hIF1 - 

CA.OR 	Kin EL AIME 	LA SUicKrikAL 	bidinn 

Gh 

CM-LA úlu..rniiU Vtin cL AihL CH Lri 

Iía - 

cAcw, LLnluwúu run LL ruo.1 LLL irintibt CU 

aiid.0 

LIILUK Wird. ii~arCKIDU ML 

VchuMi.itnri rc lenrcnAiul;A cm wiJo. r 

bu! 	JUU.DWJ 

LOLFICIENTE TOIAL DL DIJEW CIMIEGILIG igmbAbb Eh 

EL DIAMEiR0 ;NIERNO DEL TUBO EN IITUí(Iik+1411'.4L.,. l i 

- 	IJJ ..JOB 

iLeoub ricc.mbuz mluuLnaüúb 	criLUMbc,, j.icluM 

íCir'cnmiuA LL V/¥Lnu 

IIiklU 	- 	Ji 

tiuMEFis LE LALCNiAbui,cz mcdlicKllidb 

- 

FMMA Lm LuM3ElvMh.IUM in cm icurenrilurri GG pl,c40 cm Lba,nn 

vpirah - 

uc 	 En 

v. wsisrv 	 LALLtil .1.m, 1L .  

.JUJ Li 



CAPITULOV 

ANALISIS DE RESULTADOS Y CONCLUSIONES 

COMENTARIOS AL PROGRAMA. 

El objetivo principal del programa es calcular la cantidad de ca - 

lentadores necesarios para la conservación de la temperatura del fluido -

almacenado; calculando para el nivel máximo de llenado. 

El programa cumple el objetivo para el que fué creado, cuando se mo 

difican les características específicas de un calentador, par ejemplo: 

a) Altura de aleta 

b) Número de aletas por tubo 

c) Longitud del conjunto tubo-aletas. 

d) Diámetro y espesor del tubo 

e) Número de tubos por calentador 

f) Material del tubo 

g) Material de las aletas 

h) Espesor de las aletas. 

Tal flexibilidad sitúa al Ingeniero en posición de poder comparar -

desde cualquier punto de vista, diversos modelos de calentadores e inclu-

so, contra algún otro tipo de medio de calentamiento (por ej. serpentines). 

Un análisis de los resultados obtenidos para el producto GrAPr S/L-

y el producto GrTPr nos conduce a la siguiente discrepancia: 

e) La película de fluido adyacente a la pared del tubo está en ré-

gimen turbulento y, 

b) La película de fluido adyacente a las aletas en régimen laminar 

La diferencia encontrada se explica por sí sola si tomamos en cuen-

ta que la ecuación (gráfica 3.4) que se seleccionó para calcular el coe-

ficiente en les aletas, representa a un sistema físico diferente, es de 

cir, un sistema de transferencia de calor de un fluido encerrado entre 

dos paredes verticales paralelos, donde el flujo de calor es perpendicu -

lar a las placas en el sentido decreciente de temperatura y su perfil de 



velocidad se comporta como se muestra en la figura 3.5, cuando debido a 

la configuración de las aletas debería mostrar un perfil de velocidad pa 

recido al de la figura 3.1. 

Por lo tanto, se estableció que se debía modular de alguna manera-

la diferencia encontrada en los puntos 1 y 2; para lo cual se propuso 

(OPCION 2) obtener un número de Grashof en las aletas modificado de -

acuerdo con la siguiente ecuación. 

GrMODIFICADO = (GrALETAS.GrTUBO) 
1/2 	

(5.1) 

con la cual se calculó el coeficiente de las aletas para la misma ecua 

ción seleccionada inicialmente. 

El número de calentadores calculados de ésta manera se parece más 

a los calculados con la gráfica 5.1 (21), editada por Brown Finetube Co., 

fabricante de calentadores verticales de tubos aletadas para el modelo 

de calentador calculado por el programa, ver tabla 5.1. 

Por lo tanto se recomienda emplear la secuencia de cálculo modifi-

cada para el Grashof de las aletas (OPCION 2). Se debe señalar qué, la-

fracción de calentador calculado que se aproximó a un calentador adicio-

nal era de 0.3. 

El número de calentadores calculados con la gráfica 5.1, requiere-

de los siguientes datos: 

Carga térmica total, en miles de BTU/Hr. 

T máxima = Tvapor 	TFluído, en °F. 

viscosidad del fluido a temo. promedio, en cp. 
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TABLA 5.1 

DATOS 	 RESULTADOS 
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CASO METODO 

OPCION 1 12 150 450 72.4 85 0 1,191.3 2 37 73.79 
1 	OPCION 2 12 150 450 72.4 85 0 1,191.3 2 32 51.82 

GRAF.5 1 12 150 450 72.4 85 0 1,191.3 1 18 - 

OPCION 1 12 150 350 203 80 10 1,486 5 84 77.43 
2 	OPCION 2 12 150 350 203 80 10 1,486 4 66 56.09 

GRAF.5.1 12 150 350 203 80 10 1,486 3 54 - 

OPCION 1 12 150 290 418 70 20 1,891.3 10 181 80.12 
3 	OPCION 2 12 150 290 418 70 20 1,891.3 8 133 59.49 

GRAF.5.1 12 150 290 418 70 20 1,891.3 7 126 - 

4 	OPCION 1 12 150 230 959 60 30 2,230.7 27 476 83.43 
4 	OPCION 2 12 150 230 959 60 30 2,230.7 18 316 64.04 

4 	GRAF.5.1 12 150 230 959 60 30 2,230.7 16 288 - 

r 

CO 
01 



;u7 
Un análisis comparativo de la tabla 5.1 puede arrojar a la luz las 

diferencias del número de calentadores calculado por cada uno de los mé 

todos. 

Y se pueden observar ciertas discrepancias como, las eficiencias -

calculadas por las dos opciones resultan muy diferentes, y dan idea (es 

trictamente la opción 2) del orden de la eficiencia de las aletas de 
21 	

- 

los calentadores calculados con la gráfica del fabricante 	(fig.5.1). 

Por lo tanto, por lo parecido de los resultados calculados par la-

opción 2 a los de la gráfica, se recomienda para efectos preliminares -

utilizar la versión modificada para el Grashof de las aletas, ya que la 

técnica de cálculo generalmente es propiedad del fabricante. 

Como puede verse en la tabla 5.1, la opción 1 presenta gran discre 

pancia con respecto a los dos métodos restantes a 11T pequeña, es decir, 

se vé fuertemente afectado por la viscosidad del fluido. Sin embargo,-

las pequeñas diferencias de la opción 2 con la gráfica pueden deberse a 

tres cosas por ejemplo: a los coeficientes de ensuciamiento del fluido-

y vapor escogidos, a la fracción de calentador aproximada a la unidad y, 

a la dificultad para leer los valores calculados con dicha gráfica. 

CONCLUSION. 

I.- Un aumento en el número de Grashof en las aletas reflejé los si - 

guientes cambios notorios: 

a) La temperatura de la pared del tubo disminuyó. 

b) Aumentó el número de Grashof de la película de fluido adyacen-

te a las aletas, y se posiciona en régimen turbulento, mismo-

régimen de transferencia de calor de la película de fluido ad-

yacente del tubo. 

c) Disminuyó el número de Grashof de la película de fluido adya-

cente al tubo como consecuencia del inciso a). 

d) Disminuyó la eficiencia de la aleta para la versión modificada. 

II.- Se espere que el trabajo desarrollado en la presente tesis aporte, 

como principio de un análisis más profundo,la idea general para cal 

dular el coeficiente de convección natural para tubos verticales - 

con aletas longitudinales; dado que, en la literatura existente-

no se indica en forma precisa como calcular el coeficiente global-

del lado externo del tubo; y mucho menos se indica en que forma - 



se ven afectadas recíprocamente los coeficientes de película para -

las aletas y el tubo. 

III- La contribución del presente trabajo fuá elaborar un algoritmo de -

cálculo de la transferencia de calor de un tanque de almacenamiento 

con calentamiento interno hacia sus alrededores. Incluyendo un bre 

ve estudio de cada mecanismo de transmisión de calor, aplicable pa-

ra el desarrollo del presente trabajo, apoyándonos en "herramientas" 

de cálculo como la programación. 

Donde se consideró práctico, se incluyó una bibliografía suficiente 

mente completa para ayudar al analista a seguir su interés especial. Sim 

plemente se ha intentado recopilar el material apropiado y presentarlo -

en una forma sencilla para su análisis. 
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APENDICE 	A 

Una solución alternativa para calcular el coeficiente de pelí-

cula por convección natural en el lado externo de los tubos se estu-

dia aquí. 

El análisis dimensional* ha mostrado que se pueden representar 

los datos de transferencia de calor por convección natural en forma-

adimensional como: 

Nu = f (Gr. Pr) 	 A-1 

Para el caso de la transferencia de calor por convección forza-

da el análisis dimensional condujo a una relación de la forma. 

Nu = f (Re, Pr) 	

A-2 

La ecuación (A-1) para la convección natural es muy semejante-

a la ecuación (A-2), que se aplica a la convección forzada. La velo-

cidad del fluido se representa adicionalmente por medio del número -

de Reynolds, que aparece en los análisis de la convección forzada. -

En la convección natural, el flujo es el resultado de los efectos de 

boyantes consecuencia de la diferencia en la temperatura. Estos efec 

tos están incluidos en el número de Grashof, y este parámetro reem--

plaza el número de Reynolds en el caso de la convección natural. 

* James R. Welty, Transferencia de Calor Aplicada a la Ingeniería; 

Limusa, 1978. 



Por lo tanto se podría pensar, que mediante los arreglos ade--

cuados se puede calcular el coeficiente de película para convección 

natural, utilizando una ecuación para convección forzada. Lo que se 

interntará demostrar como sigue. 

1.-En la convección natural el flujo es el resultado de la transferen--

cia de energía entre una superficie a la temperatura To y el fluido a 

la temperatura ambiente T 

Por lo tanto no hay una velocidad especificada. 

Las propiedades de interés del fluido sonfo,y«, Cp, K, y B. La 

última propiedad mencionada es el coeficiente de dilatacióntérmica 

usado para representar la variación en la densidad del flujo con la-

temperatura de acuerdo con: 

jp 	( 1 	B LT  ) 	 A-3 

2 

en donde ro es la densidad de referencia dentro de la capa caliente 

1/LT es la diferencia de temperaturas entre el fluido en la superfi-

cie de la placa y la correspondiente lejos de la placa. 

2.-Se puede escribir la fuerza de boyantez por volúmen unitario, FB,  
co 

como: 

FB  = (y -yo ) g 
con la sustitución de la ecuación (A-3) dá: 

F 
r. Po BgAT 	 A-4 

3.-Aplicado a una distancia e igualando a la energía cinética adquirida 

por el fluido ** 

BgiST L  = po v2  
gc2 	J 2gc 	 A-5 

simplificando: 

v
2 
= gB LIT 

	 A-6 

representa la velocidad promedio ascencional del fluido en la convec- 



ción natural. 

4.-La ecuación para convección forzada fuera de tubos con aletas longi- 

tudinales puede ser representado por *-:* 

Jf = H
f 

De Cp) 	( 

	

-1 / 3 	-0.14 

k 	
(  

donde: 

J
f = 

0.30315 NRe 

para 
	

NRe L_  -- 2000 

su coeficiente de correlación 	r =-0.99947 

** A. Anaya D., Notas del curso de transferencia de calor, Facultad 

de Química, UNAN. 

*** D. Kern. Procesos de Transferencia de calor, CECSA, Figura 6.10 

Jf  = 2.9380 x 10
-5 	1.5769 

NRe 

NRe  2000 
L- 	-- 4000 

A-9 

r = 0.9994 

J
f 

= 4.0586x10
-3 

NRe 
	0.9918 	

A-10 

4000 4= NRe 4= 10,000 

r = 0.9984 

J
f 
= 0.0211 NRe0.8172 
	 A-11 

10,000 L- NRe L 500,000 

dónde: 92/)  µ NRe = De  

5.-Elevando el término del número de Reynolds al cuadrado en las ecua-

ciones A-8, A-9, A-10 y A-11 y multiplicando por 1/2 el exponente, y 

A-7 

A-8 



sustituyendo al diámetro equivalente De, por la dimensión caracterís 

tica L (altura del tubo). 

Por ejemplo 

Jf = a (I. 	) b  

(L2 11 2 )7  2) b/2  

j/A 2 

sustituyendo la ecuación A-6 en A-13 

J
f 

= a 
p2  b/2 

 

    

    

dónde el término entre paréntesis representa el número de Gras-

hof. Aplicando el mismo criterio a nuestras ecuaciones A-7 a la A-11, 

se transforman respectivamente en: 

J
f 

= 	(Cp1-1/3  

(;//) 

-0.14 
A-15 

k 

0.1745 
J
f 
= 0.30315 Gr 	 A-16 

Gr L_ 4x1 06  

J
f
= 2.938x10

-5 
Gr
0.78845 	A-17  

4x106 1—  GrL1.6x107  

. 
J
f 

= 4.0586x10-3 
Gr0 496 

 

L 1.6x107 	Gr 	1x108  

rearreglando términos 

J
f 

= a (00.1,2L51  b/2  
)12 

Jf = a 

A-12 

A-13 

A-14 

A -le 



Jf  = 0.0211 Gr 
0.4086 

L L ixio8 	Gr—  2.5x1011  

Por lo tanto las ecuaciones A-15 a la A-19, representan la alter 

nativa de cálculo del coeficiente de película hf, por convección na-

tural para el lado externo del tubo aletado. 

A-19 
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