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CAPITULO I 
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IN1 RODtJCCION 

ComWll11ente al procesar lus corrientes de algunos fluidos se requiere 

calentarlos a temperaturas superiores a las obtenibles con vapor de agua 

(arriba de 450°F). La temper:ü:ura y flujo de calor necesario en estas ope

raciones se logran por medio del si.stema llMmdo de aplicación directa de la 

energía calorífica desarrollada por la cmnbustión del combustoleo ó del gas 

combustible. 

Casi todos los <-><i-uipos usados aetualme.."tte en plantas químicas, pe~ 

químicas y de refinación para el calentamiento de fluidos a altas temperatu

ras lo realizan por este sistema, que practicamente consiste de serpentines

á de h<bos ensamblados a tope dentro de los cuales circula el fluido de pro

ceso, que junto con los quemadores 11ecesarios para realizar la. combustión se 

encuentran colocados dentro de un envolvente metálico revestido interiormen

te de refractario. A es.te arreglo de componentes se le denomina "HORNO 'I'lJBU 

LAR 6 CllLENTADOR A FUEGO DIRECTO". 

F.n sus principios los calentadores a fuego directo·, no han sido raod.!, 

ficados aparentemente desde hace veinte años, sh~ embargo, en estos veinte -

años los equipos normales de calentamiento aumentaron sus precios del 100 al 

200%, miet1tras que durante el mismo lapso, el precio de los calentadores por 

caloría transferida, no ha variado o incluso ha disminuido. Esto se debe, -

sin duda, a técnicas de construcción superiores, uso de materiales cada vez 

mejores, pero también debido a un mayor eonocimiento de los elementos de cál

culo y de una más buena adaptación de las condiciones operativas. Haee diez 



años, hornos de ltO millones de Kc.a1Íh_:;:"' se eo:n::;·_;_rleraban eomo gigar1tes de la 

especie, mie..'"ltr&o:. que ¿~hora s~-~ r!D.ttstrtr-tc.u. de 70 a 100 millones de Keal/hr~ 

Algunos j~1cluso, pueden liberat· hilsta L75 millones de Kcal/hr. 

En estos calentadores se usa como combustible exclusivamente combu~ 

toleo ó gas combustible, aunque en un futuro prÓxj~o puedm1 desarrollarse -

para quemar subproductos del petróleo, como coque. En general, la eficien

cia térmica de los calentadores es considerablemente menor, que la obtenida 

en los generadores de vapor,- ya que, el combustible tiene poco valor en la

refinería. Con la tendencia hacia la mayor utilización del petróleo crudo

reducido, el combustible empieza a escasear y al mismo tiempo es más valio

so, por lo que, las refinerías actualmente exigen eficiencias térmicas del 

75 al 80%. 

El arreglo de los hornos calienta un fluido cuando pasa a través de 

uno ó más serpentines continuos, acortando la longitud de tubería por medio 

de codos de 180°. El patrón de flujo normal es a contracorriente de los g.! 

ses de combustión, primero pasa por los serpentines de convección ( preca

lentamiento) y después a través de los serpentines de radiación en la caja

del horno, con lo cual, se incrementa la temperat~Xra del fluido hasta llegar 

a la requerida por~el proceso. 

Ocasionalmente para los hornos de baja capacidad se emplea solamente 

superficie radiante y sus capacidades ordinarias llegan a los cinco millones 

de Kcal/hr. 

La distribución de la carga calorífica entre la zona radiante y la -

de convección es más o me.t1os empírica, lo más usado cuando el costo del com-
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bustible es bajo, es requerir una carga calorífica radiante del 65 al 75% 

de la carga total, con una eficiencia térmica del 70 al 80%. 

Los calentadores a fuego directo son esencialmente grandes cambia

dores de calor, el calor se transfiere de los gases de combustión hacía el 

fluido contenido en los tubos. 

FUNCIONES BASICAS 

En la transferencia de calor al fluido de proceso, los calentadores 

a fuego directo pueden desarrollar dos funciones básicas: 

A).- Incrementar la temperatura y consecuentemente 
el contenido de calor del fluido sin efectuar 
ningún cambio de estado o de composición quí
mica. 

B).- Incrementar la temperatura y consecuentemente 
el contenido de calor del fluido de manera que 
se produzcan cambios físicos y/o químicos en -
el fluido al cual se le está suministrando ca
lor. 

&1 la primera función, el calentador sólo sirve para calentar el ma-

terial. Esta función se aprovecha en el calentamiento de asfalto para poder 

embarcarlo en autot:anques, en el calentamiento de líquidos pesados para poder 

reducir su viscosidad y así, bajar los costos de bombeo. 

La segunda función involucra la vaporización del fluido para alimen

tarlo a una torre de destilación, en la pirólisis de hidrocarburos y de pro-
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duetos químicos orgánicos, en la reformación de hidrocarburos y en la re

formación catalítica de corriente de hidrocarburos-vapor de agua. 

TIPO DE CALENT!illORES 

Se pueden considerar los calentadores agrupados en dos grandes ca

tegorías: 

A).- Circulares ó vertical-cilíndrico 

B).- Horizontales ó rectangulares 

La colocación de los serpen-tines que contienen el fluido de proceso 

dentro de la superficie de calentamiento es lo que determina el tipo de ca

lentador. 

En los calentadores Verticales, la sección radiante contiene S3rpe~ 

tines de tubos lisos colocados en forma espiral ó vertical, y la sección de 

convección tiene serpentines colocados vertical u horizontalmente con tubos 

casi siempre aletados. Los calentadores Horizontales pueden tener tubos -

lisos horizontales ó verticales en la zona de radiación, pero en la zona de 

convección tendrá siempre tubos horizontales, lo que, da la forma rectan

gular al calentador. 

En ambos tipos existe la sección de radiación, en la cual, los tu

bos que llevan el fluido de proceso absorben calor a través de la pared del 

tubo por radiación. Dependiendo del proceso, de la economía de la operación, 

de sí la carga calorífica no es muy grande y d'" sí el costo del combustible-
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no impor·ta mucho, se usa un calentador sin zona de convección en tal -

caso, se usa casi siempre tm calentador del tipo vertical. 

Cuando el calentador cuenta con sección de convección, puede -

ésta no sólo servir para precalentar el fluido de proceso que posterio!:_ 

mente ha de pasar por la zona de radiación, sino además precalentar un 

fluido que después será usado en otra operación (calentar condensado p~ 

ra alimentarlo al generador de vapor), generar ó sobrecalentar vapor de 

proceso, precal~~tar en algunos casos el aire que se usará en la combus 

tion. En esta sección como su nombre lo indica, la absorción de calor

se lleva a cabo principalmente por convección, debido a la gran cantidad 

de gases de combustión que a temperaturas elevadas tienen contacto con -

los tubos, se colocan en esta sección tubos aletados ~rue son los que tie 

ner. una mejor conductividad del calor. 

Un corte esquemático de varios tipos de calentadores se muestr~n 

en la figura (1), ilustrando la colocación de los tubos en las zonas de

radiación y de convección, la localización de los quemadores y el patrón

de flujo, de los gases de combustión y de las corrientes de proceso. Los 

nombres más comunes de los calentadores mostrados son: 

A).- Tipo éaja grande zona convección arriba 

B).- Tipo caja zona convección abajo 

e).- Tipo nArr 

D).- Tipo caja de sección radiante doble 

E).- Tipo flujo uniforme pequeño 

F).- Tipo flujo uniforme grande 

G) .- Tipo circular (De Florez) 

H) .- Tipo caja de paredes radiantes 
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Para seleccionar un calentador se toman en cuenta las sigui~~tes 

características: 

l. CHOQUE DE FLAMAS.- Una gran flama puede 
causar un choque térmico ó sobrecalenta
miento en algtmos tubos, pero los más -
vulnerables son los colocados arriba del 
ton1allamas. Este problema se presenta~ 
principalmente en B y en los tubos más -
bajos de D, en los demás tipos se pres~ 
ta este problema pero muy ligeramente.~ 
mo se podrá observa en C. debido a lo ~ 
cho y alto del hogar es difícil que el -
choque de la flama se produzca. 

2. TUBOS CALIENTES.- La relación de calor
absorbido tiende a ser muy alta en la en
trada de la sección de convección, debido 
a que el calor es liberado tanto por ra-
diación, como por convecc1on. A los tu
bos colocados en éste lugar se les denbm! 
na tubos escudo, en ellos muchas veces se 
introduce la alimentación que generalmen
te está fría, se sobrecalienta vapor ó se 
caliente agua. También en este caso se -
puede observar que en e, existen este ti
po de tubos aunque como ya vimos no reci"-" 
ben fuertémente el golpe directo de la 
flama. Los tubos calientes se indican en 
la figura (1) de color negro. 

- 3. COMBUSTION DE PETROLEO.- Los combustibles 
líquidos tienden. a producir flamas más 
grandes, ya que, requieren quemadores ma
yores. Los calentadores.A,B y C son los -
mejores para quemar este tipo de combusti
bles. 

4. DISTRIBUCION DE CALOR.- Ya hemos visto en 
el punto 2, que la distribución de calor -
no es uniforme, sólo se logra 1.m poco de -
uniformidad en los calentadores verticales 



por la posición de los tubos. 

5. DOS SERPENTINES.- Exceptuando el calenta 
dor B, los arreglos de dos serpentines 
pueden ser construidos en casi todos los 
calentadores, cuando se requiere una rel~ 
ción diferente de calor en cada serpentín 
se usarán los calentadores con mampara C8!!; 

tral como el calentador D. En un calenta
dor e, se puede tener flujo en dos serpen
tines. 

6. CONTROL DE CALOR.- El calentador H, es 
construido para suministrar calor con pre
cisión y para operaciones a temperaturas -
altas. Para bajas relaciones de calor ab
sorbido se usan los calentadores circulares, 
en los otros tipos de calentadores sí se 
suministra suficiente superficie radiante -
se podrá controlar el calor absorbido. En 
el calentador C se tiene superficie radiante 
grande. 

7. CAPACIDAD.~ Los calentadores B, E y H se 
construyen para bajas capacidades, en cambio 
los calentadores A,C y D se diseñan para cap~ 
cidades altas. 

8. CHIMENEAS.- Los calentadores A y B requieren 
chimeneas más altas, mientras que, los demás
tipos n.o las necesitan grandes, debido a que, 
las pérdidas por fricción son menores y por 

·lo tanto el tiro necesario es más pequeño. 

9. COSTO.- La construcción del techo de los ca
lentadores A y B son bastante caros. Las pa
redes no cubiertas con tubos tienden a sobre
calentarse y deben tener una construcción más 
fuerte·, resultando conveniente utilizar ladr,i 
llo refractario. Los numerosos quemadores de 
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H aument<)11 el costo de éste. El calent!!; 
_ dor del tipo "A" es construido con acero 
estruct~ral y su costo es de lo más eco
nómico .. 

En la figura (2) se aprecia u.11 esquema de un calentador tipo "A", 

cuyos principales componentes son: 

1. Chimenea 
2. Regulador del tiro de la chima~ea 
3. Cadena del regulador 
4. Soporte de la chimenea 
5. Estructura principal 
6. Refuerzo de la estructura 
7. Cubierta metálica 
8. Plataformas 
9. Escaleras 

10. Escalas 
11. Cabezales 
12. Puerta de acceso 
13. Mirilla 
14. Controles locales 
15 ~ Torna llamas 
16. Tubos de la sección de convección 
17. Tubos de la sección de radiación 
18. Pilares 
19. Sección de convección 
20. Sección de radiación 

La figura (3) muestra un corte esquemático de un calentador cilín

drico, indicando sus partes principales, que en terminología comúri son: 

1. Chimenea 
2. Plataforma 
3. Cubierta metálica 
4. Refuerzos 
5. Escaleras 



~11-

6, Escalas 
7. Mirilla 
8. Pilar 
9. Pilote 

10. Sección de convección 
11. Sección de radiación 
12. Entrada de proceso 
13. Entrada de vapor de agua 
14. Salida de vapor sobrecalentado 
15. Salida fluido de proceso 
16. Quemadores 

CALENTr'IDOR TIPO "A" 

Con las ventajas que se han enumerado del calentador tipo "A", es 

lógico que sea el horno más usado en las refinerías de hoy en día, en la

figura (4) se puede apreciar en un corte transversal la sección radiante, 

la sección de convección y un colector de gases de combustión enfriados, -

así coffio también una chimenea para desalojar los gases y ocasionar una co-

rriente. 

La sección radiante provee el espacio necesario para que el combu~ 

tible pueda ser completamente mezclado con aire y así quemarlo perfectam~ 

te. También contiene tubos para absorber calor, los cuales quitan una gran 

porción del calor que llevan los gases de combustión, antes de que pasen a-

la sección de convección. Los tubos están generalmente arreglados alrededor 

del refractario como se muestra en el diagrama. Para algunas aplicaciones -

los tubos pueden estar localizados en el centro del hogar, con los qU.emado-

res arreglados para una buena distribución de calor. A los niveles de tem-

pera.tura existentes en el horno una gran cantidad de calor se suministra 

por· radiación. De este modo, los tubos pueden arreglarse para una absorción. 

radiante uniforme y eficiente. 
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Muchos calentadores en EÜ pasado fueron diseñados de modo que 

la sección de convección fuera completamente escudada de las flamas -

del hogar por un tornallarnas de refcactario, para proteger las hileras 

iniciales de tubos de convección, dei excesivo calor radiante. Se ha

visto que con un buen diseño de la sección de convección, el tornalla

mas no se necesita. Los denominados tubos escudo aunque mecánicamente 

se consideran parte de la sección de convección, para el cálculo se con 

sideran.parte de la sección de radiación. 

La sección de convección recupera calor adicional del gas de co!!!. 

bustión, en tm nivel de temperatura más bajo que el obtenido en la· sec

ción de radiación. Aquí los tubos son arreglados para ~ar unas velocida 

des más altas y provoca!' flujo turbulent·o en el gas, para poder así obte 

ner una buena transferencia de calor por convección. 

El colector y la chimenea deben desalojar simplemente el 

gas de combustión sin pérdida de presión por fricción excesiva y además -

proveer una corriente de aire suficiente para arrastrar los gases a través 

del horno y de la sección de convección. 

Ahora'se verá donde se localiza el horno dentro de una

refinería, en este caso dentro de una Planta de Destilación Primaria. En 

dicho proceso el petróleo crudo qtte es una mezcla de hidrocarburos, que 

abarca desde los más ligeros (metano, etano propano) hasta los constituidos 

por macromoléculas (residuo, asfalto), es fraccionado en productos comercial 

mente definidos como son la gasolina, diesel, gasóleos y los residuos que -

sirven de base para la elaboración de aceites lubricantes. El fraccionamien 

to mencionado se logra en base a las diferentes temperaturas de ebullición ~ 
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iniciales y finales de cada uno de los productos y se realiza en una 

torre de destilación, a la cual se le-denomina torre de destilación

primaria o atmosférica. El crudo comunmente almacenado en tanques e,! 

líndricos de gran diámetro, se precalienta en un tren de cambiadores 

y se hace pasar por una unidad desaladora en donde se eliminan las sa 

les disueltas por medios electrostáticos. El crudo desalado contínua 

intercambiando calor con productos de la planta, antes de pasar por 

una torre de despw1te, para luego recibir el calor necesario para su 

entrada a la torre fraccionadora por medio del CALENTADOR DE CRUDO A 

FUEGO DIRECTO. Esto se puede apreciar claramente en la figura (5), 

que muestra el diagrama de flujo de una Planta de Destilación Primaria. 
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TRk~SPORTE DE CALOR 

Zona de Radiación 

Extensas investigaciones se han realizado para el cálculo de la 

transferencia de calor radiante, entre superficies sólidas en varios 

arreglos y entre gases calientes y superficies sólidas. En el presente 

trabajo el método de cálculo para la transferencia fué desarrollado por 

R. N. Wimpress, basándose en los trabajos de W. E. Lobo y J .• E. Evans, -

para el dimensionamiento de secciones de radiación en calentadores a fue

go directo~ partiendo de los conceptos básicos de radiación para 9btener 

un método sin complicaciones excesivas, esto se logró eliminando algunas 

variables sin mucha importancia e incluyendo correlaciones generales. 

La base para este cálculo es la ecuación de Stefan-Boltzman, en 

la cual, un cuerpo negro a una temperatura absoluta (T), emite tm calor 

(Qb), como se puede apreciar. en la siguiente relación. 

Qb (Alfe) (r4) (1) 

Donde (Alfe) es la constante de Stefan-Boltzman la cual tiene un

valor de 0.173 x 10-8 BTU/ ( pies2 ) (hr) ( 0 R4). 

Por lo tanto, el calor radiante transferido entre dos superficies

estará dado ·por: 

Qr (Alfe) (Apfe) (Ftc) (Tgsa4 - Tpta4) 
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Alfe: Cte. Stefan-Boltzman (BTU/hr(pies2) ( 0 R4) 

Apfe: Area de superficie receptora (pies2) 

Ftc : Factor de transferencia de calor (Adimensional) 

Tgsa: Temperatura fuente de calor ( 0 R) 

Tpta: Temperatura superficie receptora ( 0 R) 

Qr: Calor radiante entre dos superficies (BTU/hr) 

SUPERFICIE PLANA FRIA EQUIVALENTE 

Debido a que la relación de calor transferido por unidad de área 

es importante para el diseño, ha sido aceptado el uso del término "calor 

absorbido-por una superficie fría" que es la base para calcular la trans 

ferencia de calor radiante. 

La superficie usual de absorción de calor para los hornos indus

triales se compone de múltiples tubos dispuestos sobre las paredes, te-

cho y piso del horno ó localizados centralmente en la cámara de combustión. 

El caso más común es aquel, en que, los tubos lisos se arreglan en una hi

lera sencilla frente a una pared de refractario, Debido a que, los elemen 

tos del horno se manejan mejor individualmente y al evaluar la superficie 

efectiva de las hileras de tubos, se hace la suposición de que la fuente de 

calor es un plano radiante paralelo a la hilera de tubos, se aprecia en la 

figura (6), que. parte de la radiación del gas caliente incide directamente 

en los tubos y es absorbido por ellos, el remanente llega hasta el refract~ 

rio del cual, vuelva a radiarse hacía la cámara de combustión, pero parte 

de esta energía choca con los tubos, que la absorben y parte regresa al ho-

gar. 
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Debido a esta situación t~n complicada es difícil calcular la 

superficie de absorción, por lo que, es necesario reemplazar el banco 

de tubos por una superficie plana equivalente (Apf). La cual es igual 

al número de tubos por la longitud expuesta y por el espacio entre cen

tro y centro de los tubos, Debido a que, el banco de tubos no absorberá 

el total del calor radiante dirigido hacía la superficie plana fría, és-

ta debe ser corregida por un factor de eficiencia de absorción (Alfa). -

Hot·tel ha publicado valores de este factor como una función del arreglo

y el espacimniento de los tubos (Rdet). En la figura (7) se representan 

las curvas para una ó dos filas de tubos frente a una pared de refracta

rio. 

Los denominados tubos escudo requieren de un tratamiento especial 

debido a que, no tienen pared de refractario colocada en la parte poste

rior que refleje el calor radiante hacía los tubos. En lugar de ello, t!?_ 

da la energía que no es directamente absorbida por los tubos escudo pasa 

hacía los tubos de la sección de convección y es absorbida ahí. Por lo

tanto, desde el punto de vista del gas radiante, el factor (Alfa) para los 

tubos escudo deberá ser la unidad. Ya que, los tubos escudo recuperan to

do este calor, la absorción calorífica en la sección de radiación deberá 

ser mayor. De cualquier modo, experiencias reales muestran que debido a 

la alta velocidad con que el gas pasa a través de los tubos escudo, la 

transferencia por convección a éstos es mayor que a los tubos radiantes nor 

males y más compensado por las pérdidas en la transferencia radiante. El -

astwir (Alfa) igual a la unidad para estos tubos es una razonable tolerancia 

por agregar los efectos de la convección y par& simplificar los cálculos. 
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De manera que, al calcular el área plana fría equivalente de 

un horno, ó sea, el área de tm cuerpo negro ideal que tenga la misma 

capacidad de absorción que un banco de tubos, el valor de (Alfa) será 

sólo aplicable a los tubos que tengan refractario en la parte posterior 

y el área plana fría de los tubos escudo será plena. En vista de lo -

cual, la superficie plana fría equivalente será la suma de ambas áreas. 

Apfe (Alfa) (Apfc) + Apfs (3) 

FACTOR DE TRANSFERENCIA 

El término que falta por determinar es el factor de transferencia 

(Ftc). El calor de un horno es suministrado por una reacción de combus

tión. Los combustibles gaseosos generalmente generan llamas luminosas, 

por lo que, el gas que encontramos en el hogar está muy lejos de ser un 

cuerpo negro ideal. Los combustib'les líquidos de petróleo pueden quemarse 

de manera que generen flamas de luminosidad variable, dependiendo del dise 

ño del quemador, grado de atomización y porcentaje de aire en exceso. 

Considerando por el momento un horno en el cual se quema un combus

tible gaseoso mediante quemadores que producen flamas no luminosas. Las -

únicas fuentes primarias de radiación son los productos de combustión y é~ 

tos se supone que tienen temperatura uniforme. Hay gran diferencia en_ la 

emisividad de varios gases a la misma temperatura. Los gases diatómicos 

tales como Oz, Nz y ~ tienen emisividades muy bajas, tanto que pueden ser

consideradas cero en el trabajo de diseños de hornos. Por otra parte, los 
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gases COz , HzO y sqz tienen buenas emisividades (aunque menores que -

muchos materiales sólidos), y el CO tiene una emisividad de tipo medio. 

Las fuentes de radiación pueden referirse específicamente como a cons

tituyentes radiantes en los productos de combustión. Ordinariamente -

el HzO y el COz son los únicos constituyentes radiantes que se deben 

considerar, puesto que, las pequeñas cantidades de azufre de la mayor 

parte de los combustibles es despreciable, y los hornos generalmente se 

operan con suficiente exceso de aire para eliminar el CO. 

La radiación total de una masa de gas que contiene COzy HzO de

pende de la temperatura del gas y el número de moléculas · radiantes exis 

tentes. El volumen del gas y la concentración de moléculas radiantes 

por unidad de volumen son, por lo tanto, una medida de la radiaciÓL que

puede anticiparse a una temperatura dada. En la figura (8), muestra la 

presión parcial de los gases de combustión (Ppgc), ó sea, la presión pa~ 

cial del COz más la presión parcial del H20, como una función del exceso 

de aire (Pea), tanto para combustible líquido como gaseoso, más usuales. 

La longitud de la trayectoria media (Almr), es la profundidad 

promedio de la capa de gases de combustión en todas direcciones para ca

da uno de los puntos de la superficie circundante del horno y se usa en

lugar de la medida cúbica del volumen. La tabla 1 nos dá la longitud 

media radiante para hornos de varias dimensiones. 
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TABLA 1 

RELACION DIMENSIONES LONGITlm MEDIA RADIANTE (L) 

Hornos Rectangulares 

Longitud~Ancho-Alto 

En cualquier orden 

1-1-1 a 1-1-3 
1-2-1 a 1-2-4 

1-1-2 a 1-1-""' 

1-2-5 a 1-2-cC 

1-3-3 a 1-eC-.o 

2/3 

1.0 

1.3 

1.8 

(vol. horno) 1/3 

X dimensión más pequeña 

X dimensión más pequeña 

X dimensión más pequeña 

En la figura (9) obtendremos la emisividad del gas (Eg), a partir 

de su temperatura y del factor (PL), que está dado por: 

PL (Ppgc) (Almr) ' (4) 

El factor de transferencia es también dependiente de la cantidad -

de energía reflejada p6r el refrac-tario, ya que, dicha energía es absorbí-

da por la parte trasera de los tubos, por lo tanto, con más pared de refrac 

tario se transferirá más calor a la superficie de los tubos. Esto es, que 

el área de refractario expuesto (Arr) es el área total que envuelve el horno, 

menos el área planá fría equivalente de todos los tubos. Sí esta área de re 

fractario expuesta se relaciona con el área equivalente fría (Rare) podemos 

obtener de la figura (10) el factor de transferencia de calor (Ftc). Debido 

a que los tubos no absorben completamente la energía radiante que les llega, 

las curvas están basadas en una absorción de 0.9, el cual es un valor comun 
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mente aceptado para superficies metálicas oxidadas. 

Entonces de la ecuación (2) nos quedará: 

(Alfc)(Apfe)(Ftc)(Tgsa4 - Tpta4) (5) 

Siendo: 

Alfe: Cte. de Stefan-Boltzman (BTU/hr, pies2, ~R4) 

Apfe: Sup. plana fría equiv. (pies2) 

Ftc: Factor de transferencia de calor (Adim) 

Tgsa: Temp. del gas supuesta (oR) 

Tpta: Temp. de la pared del tubo (oR) 

QrR: Calor por radiación (BTU/hr) 

Aunque por radiación se transmite la mayor cantidad de calor en 

la sección radiante ó cámara de combustión, la convección no puede ser 

despreciada. La cantidad relativa de calor transferida por convección -

varía entre 5 y 20% de la carga radiante total, está en función del nivel 

de temperaturas. La relación para calcular la transferencia calorífica -

por convección es: 

(Hrc) (Arr) (Tgsa - Tpta) (6) 

Donde: 

QrC: Calor por convección (BTU/hr) 
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HrC: Coef, Transf. por convección (BTU/hr,pie2, 0 R) 

Art: Area radiación total (pies2) 

Tgsa: Temp. del gas supuesta ( 0 R) 

Tpta: Temp. de la pared del tubo ( 0 R) 

Puesto que, la transferencia por convección no es muy grande, se 

puede simplificar su cálculo con valores aproximados, Para hornos comu

nes, (Hrc) tiene un valor cercano a 2.0 (BTU/hr, pies2, 0 R), el valor de 

(ArT) es casi dos veces (Apfe) y. el factor de transferencia (Ftc) dividi 

do por 0,57, haciendo estas sustituciones en la ecuación (6), se tendrá 

una ecuación similar a la (5). 

Qrc 2.0(2.0)(Apfe)(Ftc/0.57)(Tgsa- Tpta) 

Qrc= 7.0(Apfe)(Ftc)(Tgsa- Tpta) (7) 

Entonces el calor total absorbido en la zona de radiación será, la 

suma de lo transferido por radiación más lo transferido por convección, ó 

sea : 

Qr Alfc(Apfe)(Ftc) (Tgsa4- Tpta4 )+ 7(Apfe)(Ftc) (Tgsa-Tpta) (8) 

Si se divide la.ecuación (8) entre (Apfe)(Ftc) tendremos: 
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Qr 
Cara =------------= 

(Apfe)(Ftc) 
Alfc(Tgsa4- Tpta4)+ 7 (Tgsa-Tpta) (9) 

Para determinar la temperatura del gas combustible en el hogar, -

necesitaremos hacer un balance de calor alrededor del horno. El calor que 

entra en la sección de radiación, lo hace por tres fuentes, el calor neto

de la combustión (Qn), el calor ·sensible del aire utilizado en la combustión 

(Qa) y el calor sensible del combustible (Qf). Las pérdidas de calor son a 

través de tres caminos, el calor-absorbido por los tubos (Qr), por pérdidas 

a través de todo el horno (Ql) y el calor sensible de los gases de combustión 

que salen del horno (Qg). Lo cual, expresado en una ecuación torna la forma-

Qn + Qa + Qf Qr + Ql+ Qg 

Sí de la ecuación anterior se despeja el valor del calor absorbido -

por los tubos se tendrá:· 

Qr = Qn + Qa + Qf - Ql - Qg (lO) 

Si esta ecuación se divide entre (Apfe)(Ftc) se obtiene una ecuación 

similar-a la (9), .o sea 

Qr . = r + Qa + QL - 9lL ]~t ~ l 
(Apfe)(Ftc) [ Qn Qn Qn ~Apfe)(Ftc)j 

. (11) 
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El calor neto liberado es fijado corno la carga mayor del calor -

total y la eficiencia es establecida. Los valores de (Qa) y (Qf) están 

dados por la temperatura del aire de combustión y la del -combustible res 

pectivamente. Las pérdidas son usualmente de 1 a 3% del calor neto li

berado de acuerdo a la experiencia de varias compañías constructoras. Por 

lo que, se puede ve:t;" que la única variable existente del lado derecho de 

la ecuación (11) es (Qg). Por lo tanto, la relación del contenido calo

rífico del gas entre el calor neto liberado (Cpgc), esta en función de la 

temperatura del horno supuesta y del exceso de aire. 

muestra en la figura (11). 

Esta relación se -

La ecuación (9) dá el calor transferido a los tubos en la sección 

radiante corno una función de la temperatura del gas. La ecuación (11) dá 

el calor removido del gas combustible corno una función de la temperatura -

de salida. La solución sirnult~~ea de las dos ecuaciones dá la temperatura 

del hogar y la cantidad de calor transferido. 

La temperatura promedio de los gases de salida ó combustión, dep6~ 

de de la forma del horno y de las condiciones de combustión. Para el hor

no tipo "A" considerando en este trabajo, el cual tiene una sección cuadra 

da y áreas no muy grandes de refractario que reciban el choque directo de 

las flamas, la temperatura promedio del gas es muy cercana a la de los ga

ses de salida. Para otros tipos de hornos, corno los cilíndricos con una re 

lación diámetro-altura grande, la temperatura promedio del hogar es más ca

liente que la de los gases de salida. 
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Este coeficiente junto con las superficies relativas de refrac-

tario y de tubo, en la sección de convección determina el factor de co-

rrección (f). 

(13) 

El coeficiente total de la pe.iícula aparente de gas es determi-

nado a partir de los coeficientes individuales por: 

He ( 1[,_) 

El coeficiente interior del tubo es calculado por el método común, 

basado en el. flujo y las propiedades físicas del fluido. La resistencia -

de la pared del tubo es pequeña y generalmente es despreciada. El coefi-

ciente total de transferencia en la sección de convección esta dado por: 

U e (15) 

En muchos casos, principalmente durante el cálculo preliminar, los 

cálculos detallados antes no se justifican en la sección de convección. 

Para estos casos, las curvas de la figura (16) se pueden utilizar. Ellas 

representan el coeficiente total de la sección de convección,asumiendo un 

arreglo de tubos, una temperatura de fluido y un coeficiente de película -

de tubo más usuales. Y con esto obtener el área necesaria para la sección 

de convección por medio de: 
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Atsc Csc 
(Uc) (Altd) 

(16) 

Atsc: Area total de la sección de conveccion (pies2) 

Csc: Carga térmica de la sección de convección (BTU/hr) 

Uc: Coeficiente total de transferencia de calor en la 
sección de convección (BTU/hr, pie2, °F) 

Altd: Media logarítmica de la diferencia de temperaturas 
del gas y el fluido (°F) 

Comunmente se utiliza parte del calor liberado por los gases de 

combustión en la sección de convección, para sobrecalentar vapor de agua ó 

para calentar condensado, con lo cual, el horno resulta más económico por -

estar transmitiendo una mayor cantidad de calor a partir de casi la misma -

c~tidad de combustible, lo que, no permite que se pierda calor de los gases 

de combustión, más que en una pequeña cantidad por la chimenea. 

Cuando se trata de sobrecalentar vapor, se determina inicialmente -

el área de transmisión de calor para el·vapor, a partir de la ecuación de 

balance de calor despejamos el área de transmisión, ·quedando: 

Av Ccv 
(uv )(Amltd) 

Donde: 

Av Area para el vapor de agua (pies2) 

Uv Coef. total de transm. de calor (BTU/hr,pie2,oF) 
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Ccv: Carga térmica del vapor (BTU/hr) 

Punltd: MediE logarítmica diferencia temps. ( °F) 

Para resolver esta ecuación se puede determinar la carga térmica 

a partir del flujo y de la diferencia entre la entalpía de entrada y la 

de salida del vapor de agua. 

El coeficiente total de transmisión de calor de acuerdo a la ex-

periencia de los fabricantes de generadores de vapor, varía para sobrec~ 

lentadores de 2 a 4 BTU/hr, pies2, °F. Por lo cual, la mayoría de ellos 

en sus cálculos preliminares utilizan generaJ~a1te el valór promedio. 

En vista de lo cual, solo falta determinar la media lc~arítmica 

de la diferencia de temperaturas entre el gas combustible y el vapor de 

agua. Las temperaturas de entrada y de salida del vapor son cono~idas,no 

así , las del gas combustible que se tienen que calcular a partir de la -

ecuación de balance de calor parael combustible ó sea: 

Dtv Cccr 
(18) 

(Wgc)(Cg) 

Donde: 

Dtv: Di f. temps. gas comb. (oF) 

Ccg: Carga térmica del gas comb. (BTU/hr) 

Wgc: Flujo gases combustión ( lb/hr) 

Cg: Calor específico gas comb. (BTU/lb) 
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Como es lógico suponer la carga térmica del gas combustible es

igual a la carga térrnici\ del vapor. El flujo de los gases de combustión 

se encuentra a partir de la figura· (13), en la cual, con el porciento en 

exceso de aire obtenernos la cantidad de combustible necesario para desa

rrollar el calor requerido, El calor específico para gases de combustión 

tiene un valor de 0.27. 

Una vez determinada la difer~•cia de temperaturas del gas combus

tible, podemos conocer la temperatura de "entrada" del gas combustible a 

la zona de sobrecalentamiento como la temperatura de la chimenea, por lo 

que, la temperatura de "salida" será la temperatura de la chimenea más la 

diferencia de temperaturas. 

Ya se puede estimar la media logarítmica de la diferencia de tem

peraturas y por lo tanto el área de transmisión de calor necesaria para el 

vapor. 



C A P I T U L O III 
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TR.\N'SPORTE DE MOMENTUM 

Caída de Presión 

Para un estudio más com~leto de la caída de presión, se anali-

zarán los tres casos que pueden presentarse en los tubos de un calent~ 

dor 1 por los que, circule un líquido que puede o no vaporizarse. Prim~ 

ro se vé como se calcula la caída de presión provocada por un líquido

que no.sufre vaporización alguna a su paso por el calentador, lo cual, 

es lógicamente el caso más sencillo. A continuacíon se estudia la cai, 

da de presión de un líquido volátil, cuyas condiciones de operación 

sean superiores a la presión atmosférica, siendo éste el ~aso más rel!: 

vante, ya que, el horno diseñado en este trabajo es del tipo atmosféri 

co. Por último se estima la caída de presión de un líquido volátil 

operando en condiciones de vacío. 

Cuando el fluido es líquido completamente a la entrada y no s~ 

fre vaporización mientras circula a través del horno, entonces se usa -

una densidad y un factor de fricción promedio. Para este caso, es co~ 

veniente expresar el flujo en unidades de masa por unidad de tiempo, -

por lo que, la caída de presión se pude obtener de la siguiente ecuación 

(19) 

Donde: 
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P2 Presión de salida (lb/pulgs.Z) 

Ff Factor de fricción promedio 

'tlpt Flujo (lb/hr por paso) 

Ai v Longit-ud de tubo (pies) 

Dt Diámetro interno del tubo (pulgs,) 

Denp: Densidad promedio del fluido ( lb/pie3) 

En este caso el factor de fricción no varía con los cambios de 

densidad. Varía con cambios de viscosidad ,pero para que se vea afec

tado y cambie su valor al doble-se necesita una variación de 32 veces 

al valor original de la viscosidad. Para presiones ordinarias el efe~ 

to de la caída de presión en los tubos sobre la densidad del líquido -

puede despreciarse, en el caso de éste cálculo tan sencillo. 

Ahora se est-udiarán las generalidades de los casos restantes. -

Cuando la vaporización comienza, la densidad promedio de la mezcla decre 

ce rápidamente, y por lo tanto, la velocidad de flujo se incrementa co

rrespondientemente. Por lo que, el gradiente de presión es directamente 

proporcional al volumen específico ó.· inversamente proporcional a la densi, 

dad. En cualquier punto la densidad depende de la presión y de la ental

pía en ese lugar. A su vez, la presión en cualquier punto depende de la

presión a la salida, más la caída de presión desde ese punto hasta la sa

lida. Desde luego, que el lugar donde se inicia la vaporización se desc2 

noce. Por ello, es necesario comenzar por :conocer las condiciones a la -

salida y de ahí regresarse a integrar la caída de presión. 
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La densidad de la mezcla líquido-vapor a la salida del horno 

es posible determinarla, conociendo la presión, temperatura y ental

pía de salida, junto con el procentaje de vaporización. Con una caída 

de presión supuesta a través de la primera sección hacía atras de la 

salida, se determina la presión en un punto determinado. Para esta 

presión y sus correspondientes condiciones de entalpía y temperatura, 

la densidad de la mezcla es determinada El promedio de esta y de la 

densidad de salida se usa para estimar la caída de presión en la sec

ción Esta se compara con la supuesta, si no coincide se necesita 

realizar aproximaciones adicionales hasta que ajuste el valor Cuando 

checa se repite el proceso para una segunda sección y así sucesivamen

te, hasta que se llegue al punto donde la densidad dé la mezcla sea 

igual a la del líquido, lo que1 indica que ahí es donde comic;nza la va 

porización. 

Es obvio que este proceso es muy lento, además requiere de cier 

ta experiencia en las primeras suposiciones para realizar las menos 

pruebas posibles 

Además éste es uno de los problemas mayore~ que se han encontra 

do todos los diseñadores de hornos tubulares, debido a que existe muy -

poca información en la literatura 

El método más conocido para determinar la caída de presión de -

mezclas de líquido y vapor de hidrocarburos en los serpentines de un ca 

lentador es el desarrollado por Dittus e Hildebrand y tal vez el más 
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exacto, pero un método más rápido, menos engorroso y con un porcentaje 

de error pequeño (máximo 2%) .,,., el de Ludwig, en el cual, se basa este 

trabajo tomando en cua~ta además las correcciones y actualización he-

chas por Frank L Maker 

El método de Dittus e Hildebrand dice que debido a que las lí-

neas dp(dL a presión constante son aproximadama1te lineales con respe~ 

to a la longitud, se puede construir una familia ele dichas curvas. C!!_ 

da punto sobre la línea para un valor dacLo·de presión representa la re 

lación del decremento de presión con respecto a la longitud, que ocu

rrirá en la porción de la línea donde la presión es igual-al valor es-

cogido de presión. Usando las pendientes de las líneas como guía de -

la magnitud, haciendo un estimado de la presión en una pequeña sección 

de longitud dL hacía atrás de la salida y tomando un valor dp/dL prom~ 

dio sobre esta sección. Entonces: 

!:!JL x dL dp 
dL 

En otras palabras, la caída de presión en la sección dL es igual 

al producto dL por el valor promedio dp/dL supuesto ó al área bajo la 

curva de presión contra longitud. Esta caída de presión puede ser eva

luada gráficamente o artiméticamente y el valor se compara con el aslli~i

do. Si los resultados se grafican en donde estén la familia de curvas -

(dp/dL)p la línea de caída de presión guía a la selección del siguiente 

valor más aproximado. 

Si se considera que el calor absorbido por unidad de longitud de 
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tubo es constante, lo que se puede asumir para el caso de los tubos 

ab.sorbiendo calor por radiación, la entalpía del fluido (H) es pro

porcional a la longitud (L) y entonces dp/dH puede sustituir a dp/ 

dL. Con una ecuación para determinar el valor de dp/dH como una fU!! 

ción de la entalpía, la cual, incluye no sólo la caída efe presión por 

fricción, sino también la debida a la velocidad y por la altura. Para 

tubos horizontales el último de los t:érmi.."los se puede despreciar. Se 

ha visto que los efectos de la cabeza velocidad son bajos con respecto 

a los de la fricción, por lo que, generalmente es sumada la presión v~ 

locidad correspondiente a la velocidad final dando resultados muy exa;:_ 

tos. En los casos de operaciones a vacío, donde las velocidades pueden 

ser altas, sí se toma en cuenta la cabeza velocidad. 

La caída de presión provocáda por la fricción del fluido dentro 

de la tubería del Í10mo expresada en forma diferencial será: 

Donde: 

dp 
2 

(Vel) (Denp)(Ff)(dL) 
2(Dt) 

dp: Caída de presión (lb/pies2) 

Vel: Velocidad (pies/seg) 

Denp: Densidad (lb/pies3) 

Ff: Factor de fricción 

dL:.Longitud (pies) 

Dt: Diámetro de tubo (pies) 

(20) 
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Ahora bien, si se considera el flujo (lit) dado en libras por 

segundo, sabiendo además que, el volumen específico (V) es el inver-

so de la densidad y que la velocidad está dada por: 

V el 4(Wt) (21) 
!lJ1 (Dt) (Denp) 

Sustituyendo el valor de la velocidad dada por la ecuación 

(21) y el volumen específico a la densidad, además multiplicando ambos 

lados de la ecuación (20) por (p) se obtim;e: 

pdp 
0.8ll(Wt) 2 (pV)(Ff)(dL)

Dt5 

(22) 

Si se está calentando un gas en el horno, asumiendo que el ca-

lor absorbido por pie lineal de tubo es constante. La entalpía del gas 

se incrementá linealmente con la longitud. El calor específico puede -

tomarse como constante en este rango, con lo cual, la temperatura varía 

linealmente con respecto a la longitud, por lo tanto, se podría aplicar 

la ley de los gases ideales pV = nRT. Si la ecuación diferencial (22) 

se integrara, considerando a PV lineal con respecto a L, se tendrá: 

(23) 

ó en otras palabras, la integral de (PV)dL desde 1 1 hasta 12 es igual al 

valor promedio de pV veces el intervalo (11 - 12 ). Debido a lo cual, la 

caída de presión del intervalo es: 



2 
p2 

-so-

(24) 

Cuando se tiene un líquido _volátil en el cual PV varía lineal

mente con respecto a H y si además varía, también linealmente con L. 

Cuando éste sea el caso, se podrá comprobar que V es lineal con respe~ 
p 

to a H, si se gráfica los valores de PV teniendo a (H) como abscisa y 

a (p) como ordenada. Los puntos medios de los valores constantes de 

(PV) deberfu1 ser verticales, lo cual, indica que dichos valores serán 

independientes de la presión, por lo que, se puede aplicar la ecuación 

(24) para calcular la caída de presión de un líquido evaporándose. Si 

consideramos la presión expresada en (lb/pulg2 ), el flujo en (lb/hr) y 

el diámetro externo del tubo en (pulg), la ecuación (24) será: 

Debido a que en el desarrollo anterior no incluye los efectos de 

la cabeza velocidad, la cual debe de sumarse a la presión estática, se es 

~1dia la forma de calcularla a partir de la ecuación siguiente: 

Pvh 0.28 x 10-6(Wt)2(V) 

ntS 

Para los casos donde la cabeza velocidad no es muy grande y (PV) 

es razonablemente lineal con respecto a (H), el método aquí es rápido y -
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fácil, siendo además, casi tan exacto como el método usual de etapa por 

etapa ó que el método gráfico. 

Ya que, el método anteriormente descrito no funciona en los ca-

sos de bajas presiones ó condiciones de vacío, debido a que los efectos 

de la cabeza velocidad son consider~bles, es conveniente discutir el mé 

todo gráfico con el cual puede resolverse estos problemas. 

Considerru1do una pequeña sección (dL) de tubería en un punto (L) 

en la longitud entre L
1 

y L
2 

• Las condiciones de presión en el punto -

(L) serán iguales a: 

P+ 
(wt) 2

(v) 
2 

2(Area) 

p~f 

presión -{- presión _presión 
estática velocidadrtotal 

Las condiciones en el punto (L + dL) será: 

p +dp + (Wt)
2

(V ~ dV) + (Wt)
2

(V)(F!J..0l) 

2(Area)¿ 2(Dt)(Area/ 

al restar (27) a (28) se tendrá: 

d (11'tl(dV), (11't)
2

(v)(Ff) (dL) 
p +. 2 . 2 

2(Area) 2(Dt)(Area) 

0.0 

(27) 

p -1:- (28) 

(29) 
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Hay que considerar el efecto del calor que se está suministrando 

a lo largo de la tubería. Es en la sección radiante del horno, donde -

usualmente tiene lugar la vaporización, de donde se puede asumir que la 

absorción calorífica por pie cuadrado de superficie de tubo será casi 

uniforme, puesto que la relación de absorción de calor, de acuerdo a la 

ley de Stef;:n-Boltzman, está en los rangos de temperatura usualmente en-

centrados en los hornos de la industria petrolera, en los cuales, como -

ya hemos visto, es poco afectada por la temperatura de la pared del tubo. 

Por lo que, el cambio de entalpía en el li1tevalo (dL) es: 

Donde: 

dH 7f ( Q)(Dt) ( dL) 
(Wt) 

dH: Entalpía ·(BTU/lb) 

(JO) 

2 
Q: Calor radiante absorbido (BTU/seg.pie de sup.int.) 

Dt: Diámetro interno de tubo (pies) 

dL: Longitud de la sección (pies) 

Wt: Flujo del fluido calentándose (lb/seg) 

Si se despeja (dL) de la ecuación (JO) y se sustituye en la ecua-

ción (29), sústituyendo además el área en función del diámetro y realizan 

do operaciones se obtiene: 



-53-

dp = _ 0,8ll(Wt)
2
_0.Yl__0.258(Ht) 3(v)(Ff)(dH) 

f.t 6 
Dt. (Dt) (Q) 

(31) 

Esta ecuación no puede ser integrada debido a que contiene los 

términos (V) y (dV), y la relación de (V) con (p) y (H) no es conocida 

analíticamente. 

El prímer término del lado derecho de la ecuación (31) dá el -

cambio en la cabeza velocidad en función del cambio en el volrimen esp~ 

cífico. Para cálculos preliminares, se considera que puede desprecia~ 

se, siempre y cu~~do el valor sea pequeño. Entonces se puede escribir. 

~ 
dH 

0.258(Wt)
2

(V)(Ff) 

(Dt)
6 (Q) 

(32) 

En la salida del calentador se conoce la entalpía, la presión, el 

~lujo, el diámetro de .los tubos, el calor transferido, y el factor de 

fricción y además se puede calcular el valor de (dp/dH) en ese punto. 

Si se grafic~< los volúmenes específicos en un sistema de coor-

denadas de (p) vs. (H), como se puede apreciar en la figura (17), se 

vera que el trazar la pendiente del punto de salida, ésta tiende hacía-

arriba y hacía la izquierda. Sin embargo, se desconocen los otros pun-

tos por donde pasa la curva, pero se sabe que, pasará hacía arriba y 

hacía la izquierda, cortando sucesivamente las diferentes líneas de vo

lumen específico constante. Pero si cada valor de volumen específico es 

sustituido en la ecuación (32), se obtiene -la pendiente particular, con 
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la cual, la curva de (p) vs. (H) cruza cada línea de volumen específico 

(V). Si en cada cruce, se dibuja m1a serie de pequeñas líneas paralelas 

a la correspondiente pendiente y las líneas son unidas, se tiene la cur 

va deseada, la cual, se prolonga hasta llegar a línea de líquido saturado. 

Dándo a conocer el punto exacto donde la vaporización comienza. 

Si resulta que la presión velocidad no es tm1 pequeña con respec-

to a la caída total de presión. Se pude resolver a partir de la ecuación 

(JO), la que al integrarla queda 

p + 0.8ll(Wt)2(y¿ + 0.2S8(Wt) 3(Ff)~lv~ 
Dt4 (Dt)

6
(Q) 

cte. (33) 

O sea que, la presión estática en cualquier punto es igual a la -

presión inicial, menos la presión velocidad y menos las pérdidas por frie 

ción hasta ese punto. Como se ilt~tra en la figura (18). En la ecuación 

(26) se puede apreciar que el valor de la presión velocidad para un flujo 

y diámetro dados,es proporcional al volumen específico y constante a lo -

largo de cualquier línea de volumen. específico. La ecuación (27) muestra 

que en el punto donde la vaporización comienza, el volumen específico del 

líquido tiene un valor pequeño, ya que, el vapor formado es despreciable. 

Consecuentemente en este punto la presión velocidad es despreciable y se 

puede decir que la presión estática es igual a la presión total. En cual 

quier otro ptmto la relación de presión estática (p) y presión total (p*). 

está dado por la ecuación (27). De donde la ecuación (33) puede escribir 

se corno: 
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p* + 0.25.S(Wt)
3

(Ff)JVdH 

Dt4 
(34) 

Esto requiere la evaluación de la integral, la cual, no puede -

hacerse directamente debido a que (V) es función tanto de (p) y (H),-

para lo cual, no se tiene expresión analítica para resolverla. Si se -

diferencia la ecuación (34) y se arregla la ecuación, se tendrá: 

~ =- 0.2<y3(Wt)\Fflitl (35) 

dH (Dt)
6(Q) 

Debido a que, la diferencia de (p·:<-) y (p) es cottstante, esto su-

giere que, para cada línea de volumen específico se puede dibujar o;ra 

línea de (V*), el cual es mayor por el valor de la presión velocidad, 

este cambio, estrictamente hablando, no es más que, t.Ula transferencia de 

ejes de las coordenadas. Ya que, las líneas de (V*) deben tener la mis

ma relación con ( p*·) , que las líneas de (V) con respecto a ( p) • Con lo 

cual, a partir de la ecuación (35) se podrá obtener por el método gráfico 

ya descrito, ·la caída de presión.·· 

DISEÑO PRELIMINAR CHIMENEA 

En un horno de corriente de aire natural, debe tener el suficiente 

tiro para poder soportar la caída de presión a través de los quemadores, de 

la sección de convección, del regulador del tiro y de la propia chimenea. 

Para los quemadores de gas ó de petróleo un valor normal de caída -
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de presión es de aproximadamente 0.25 pulgadas de agua. En la sección 

de convección la caída de presión se considera como la mitad de la_ca-

beza velocidad por fila"de tubos, y la cabeza velocidad en pulgadas de 

agua está dada por la siguiente ecuación: 

Alvel 0.003(Gmv)
2 

Dgn 

(36) 

La densidad del gas de combustión se puede apreciar en la grá

fica ( 19), y como es lógico se evalúa a la misma temperatura promedio -

usada para calcular el coeficiente de transmisión de calor en la sección 

de convección. 

La caída de presión en la misma chimenea y en el regulador de 

tiro, está expresada en términos de la cabeza velocidad, como se muestra 

ª _continuación: 

Entrada chimenea 

Regulador de tiro 

Pérdidas por fricción 

Salida chimenea 

TOTAL 

o.s 
1.5 

1.0 

Ach/50(Dch) 

3.0 + Ach/50(Dch) 

El tiro de la chimenea depende de la diferencia de densidad de los 

gases calientes de la combustión y el aire alrededor de la chimenea. 
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El tiro debe ser ca.j.culado a una temperatura cerca de 100°F, 

más baja que la temperatura de los gases de combustión a la salida -

de la sección de convección. Estos l00°F abajo es una buena suposi-

ción, ya que, la temperatura baja en el colector y en la chimenea. -

En la figura (20) 1 la pérdida disponible se muestra por cada 100 pies 

de altura. 

También es necesario que todas las presiones en el horno tr.§!; 

bajen abajo de la presión atmosférica, para que no haya fugas. En -

muchas instalaciones la altura de la chimenea depende si hay estruc-

turas altas cerca de ella, si no es así, una buena combinación_ de al, 

turas y diámetro es la mejor elección. Una velocidad recomendable ele 

los gases de combustión dentro de la chimenea es de· 30 ¡:>ies/seg. 

TEMPERATUF<A GAS ,:OMBUST!BLE 

f)F ! 
F [G. 20 

T i ro dt: Chi mE-nE-3 
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DESARROLLO MATEMATICO 

En este caítulo se resolverá el problema de aplicar los prin

cipios, razonamientos y ecuaciones rlelineados en las secciones anterio 

res y que son básicos para el diseño de un "CALEi'/TADOR DE CRUDO A FUE

GO DIRECTO". 

Para ello se ha elaborado tm progrmna de computadora, en vista 

de lo cual, se muestra un diagrama de bloques, en el que, al mismo 

tiempo que ilustra como se desarrolla el progr<wta, se indican las con

sideraciones y restricciones (por medio de notas) (jUe- se tomaron en 

cuenta para realizar dicho programa, y que lleve a cabo un cálculc lo

más exacto posible con sólo suministrarle los datos más elementales. A 

continuación de este diagr~~a,se incluye el mencionado programa de com

putadora, al que, se le agregaron comentarios en los principales pasos 

para un mejor entendimiento del mismo. Además se anexan los resultados 

obtenidos en el cálculo del calentador, que se ha tomado como ejemplo, 

cuyos datos se indican en la hoja de "Condiciones de Diseño", en la 

cual, aparecen los datos requeridos del comprador del horno, proporci~ 

na también la hoja de "Detalles de Dise~o", que suministra los result_!!; 

dos finales del cálculo, que es similar a la hoja que envía el fabric~ 

te del horno. 
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NOTAS DIAGRAMA DE BLOQUES 

A. Para calentádores de proceso la eficiencia total está 

usualmente en el rango de 70 a 80%, basándose en la -

carga térmica neta. 

B. Es común requerir una carga calorífica radiante del -

65 al 75% de la carga total. 

C. Para obtenerla se suman l00°F a la temperatura prome-

dio del fluido. 

D. Usando el máximo calor radiante permisible se calcula

el área de radiación. 

E. La superficie del área de convección se considerá casi 

igual a la de radiación. 

F. La distribución de los tubos en una caja rectangular se 

basó en las experiencias recogidas de los fabricantes -

de hornos. 

G. El Cl"U.Ce de 1a.a l:ínee.s de ca.lc.:r eumin:i.etrado y

y calor s.baorb:.l.do dan la temperature. del horr:o" 

H. Se calcula el flujo de calor promedio y si es mayor que, 

el máximo calor permisible en un lO% se selecciona una -
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superficie de tubo mayor, si es menor en un lO% se 

escoge una superficie de tubo menor. 

I. Se selecciona un arreglo de tubos que dé una masa -

velocidad de gases combustibles entre 0.3 y 0.4 lb/ 

pie
2

, seg., si :no está dentro del rango se cambia

el arreglo. 

J. La superficie calculada es redondeada al número in

mediato superior de hileras y este exceso se acepta 

como margen de seguridad. 

K. Si la caída de presión calculada es mayor que la pe~ 

misible, se aumenta el diámetro de tubo, después de 

dos cambios de diámetro de tubo, se aumenta el núme

ro de pasos. 

L. Según el tipo de destilación es el método a usar. En 

el caso de destilación atmosférica se utilizó el mét~ 

do de Ludwig, el cual dá un error del 2% máximo. Cu~ 

do se trata de destilación al vacío se usa el método 

de integración gráfica. 

M. Para el iniéio de los cálculos se supone que la vapor.;!;, 

zación tiene su inicio a la entrada del horno. 
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N. Se consideró que cuando la presión de la línea se 

o. 

iguala con la presión de vapor del líquido satur~ 

do, al1Í empezará la vaporización. Para así poder 

determinar l.a caída de presión cuando es puro lí-

quido y cuando hay flujo en dos fases. La gráfi-

ca de presión en la línea y de la presión de vapor 

C!a el rv.nto donde inicia la -vaporizacióne 

Si la caída de presión por velocidad es más del 15% 

de la caída de presión total se deberá realizar el 

cálculo por el método de integración gráfica. 
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CIPE~SIC~ TFL!l5l 
FOR!'AT( 8F1G .,; l 

2 FOR!'AT(I2) 
3 FCRI'AT(4lél 
4 FORI'AT!7I2l 

FORI'AT{l5A4l 
lCC FCRPAT(t(4X,Fl5.3l,//l 
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lJl FCRPATI'l' 1 4(/l,38X,'UNIVERSICAC NACIONAL AUTOXCVA DE MEXICO•, 
14(/l,4~X,'FICVLTAD DE QLII'ICA',6{/l,31X,'TESIS PRGFESIONAL',22X 
2t'CAVIC TORileS CM'POS',(;[/) ,3~X,•OISE;;O CALENTACCR CE CRUDO A FU 
JEGC CIRECTC',lC(/ll 

1D2 FCR~ATtex,•v•PCR ANTES ENTRADA HCR~O',I/1 
lCl FOR~AT(EX,'CALCULAR POR CA~BIC DE OENSIDAO',//l 
1~4 FOR~AT!eX,'CAIOA DE PRESIC~ ~AYCR CUELA PER~ISIBLE',//1 
lC~ FCRPAT!ex,•CAICA DE PRESIC~ DEL VAPCR EXCES!VI•,//l 
lCf FOR~ATI~EX,'CGXDICIONES OEL CISE~C•,4{/},54X,'CAl.ENTA~IENT0'r7Xr 

1' SCeRECALf,\TA:-' 1 ENTO', 111, lGX, 'FLL IOG'~, 3 7X, l5A4, 11, l':JX, 1 fLUJO', 25X, 
2'L8/l-R',eX,2(Fl4.3,6Xl ,;J,l.CX,•DE~.SIO~C RELATIVA' ,26X,FlL,.3,!/,lCX 
3, 'TE~PtRATLRh ENTRADA• ,llX, 'GRACCS F.' ,ltX,2(Fli>•3v6Xl 1 // 1 lOX, 'TEI'P 
4ERATL~A SALICA',l2X,'GRAOCS F.' ,~X 1 2(Fl4.3,6X),//l 

107 FORI',lT(l•JX,'PRESION E~lTRAOA',15X,'PSIG•,<JX 1 2(F14.3,6Xl,//,lOX,'PRE 
lSICN SALIOA',léX 7 'PSIG•,:JX,2(F14.3 1 6Xl,l/,lOX,'CAIDA PRESION CALCU 
2LACA' ,7X 1 'PSI.' 7 9X,2!F14.3r6Xl ,!!l 

lCE FOR~AT(l~X,'VAPORIZACIC~ ENTRIOA',lOX,'P.C. PES0•,4X,Fl4.3,//,lCX, 
l'VAPCRIZAC!CN SALIDA' 1 llX 1 'P.C. PES0',4X,Fl4.3,// 0 lOX,'EFICIE~CII 
2CALCCLAOA TOTAL 1 ,4X 1 'POR CIENTC' 1 3XiF14.3 9 // 0 lOX,'CALOR ABSOR21CO 
3 TOT bl', <;X,' 8 TU/l\R', 7X ,Fl'•·3, 11, lO X,' CALCR LI BEllACO TOT />l.' r jt; '',' OTU 
4/rR 1 ,7X,f14~3,//) 

1C9 FOR~AT!42X,'CcTALLES CEL D!SE~G 1 ,4(/lr52X,•SECCICN RAOIACICN•,7X 
l'SECCICN CONVECCION',/1/rlCX,•CIA~ETRO EXTER~C',l4X,'PULGACAS',7X, 
22(Fl~.3rl5Xl,// 0 10X,'ESPESCR PAREC' 0 17X,'PULGACAS',7X,21F10.3rl~Xl 
3,//,lCX,'NU,ERQ DE TUBCS',33X,I4,20X,I4,2X, 1 CRU08',//,ezx,I4,2X,'V 
4APCR',/Il 

llG FOR~AT!lCX, 'LONGITUD EFECTIVA',l3X,'PULGADAS' ,7X,2(Fl0.3,15Xl,//,l 
1CX 1 '~UPERO CE PASOS' 1 34X 1 2(12 1 23Xl,// 1 lOX,•ESPACIO CE CE~TRO A CEN 
2TRC' 1 4X 1 'PULGADAS',7X 1 21Fl0.3 1 15Xl,// 1 10X,'SUPERFICIE DE CALENTA~I 
3ENT0',3X 1 'FT2' 1 12X,21Fl0.3,15Xl 7 //) 

111 FOR~AT{lCX,•CALOR A9SORBI00' 1 l5X,•BTU/HR',9X,2(Fl3.3,15X),//,l0X,' 
l~U~ERC CE HILERAS' 1 57X,I2 1 // 0 lOX,'~UPERC DE TUACS POR HILERA'o48X, 
212,1/) 

112 FORPATI'l',4(/l,39X,•OISE~O CALE~TADOR DE CRUOG A FUEGO CIRECT0°,4 
l!/l,33X,'TESIS PROFESICNAL' 7 2CX, 1 DAVIC TORRES CA~POS',4{/) l 

C LECTURA DATOS 
e 

e 

REAC(8,2J)l 
CO 7<:C J~=l,N 
REACte,lJWT,TE,TS,EE,ES,OR,OT,TAE 
REAC(E,llEF,ET,FK,FF,OE,OS,TBP,OEC 
REACI8,llALT,PEA,PCC,PSA,OCV,CVC,THPS,VEL 
REAO(e,ll PSAV,PSAA,VAEF,VAEA,VASF,VASA,ESPAR,ESPAC 
REIC!E,3lNP 1 NTE,N~CR,N~DP 
REAC(8,4li'CT,~FC,MTC,MTBT,,TO,I'LV,I'DF 
REAC!8,5l !TFL1Il,I=l,l5l 
\iRITE!5,10ll 

C CALCULC CE LAS CARGAS TERI'ICA TOTAL,NETI NECESARIA Y DE RADIACION 
e 



e 

CCT=\,T* ( ES-EE l 
CCV=C. 
GO T0(2~1,2C~liMFC 

-16-

2CC REAC(8,llWV 1 EEV 1 ESV 1 TEV,TSV,VEVE 1 DETV 1 ALTV 
REAC(E,3lNP,~DV,NMDPV 1 NLERV 
CCV=I-.V*(ESV-EEVJ 
CC T =e e T-+CCV 

2Cl C~I\=CCT/EF 
CeR:CeT*.7 

C CALelLO TE~PERATURAS DE CRUCE,PRCVEDIO FLUIDC,PRO~EDIC PARED TUBO. 
e 

e 

TCS=TS-(,7*(TS-TEll 
TPF=(TCS+iSl/2, 
TPPT=TPF+lCC. 
1-.RITE(",lCOlCCT,CNN,CCR,TCS,TPF,TPPT 

e CALClLC SUPERFICIES ZONA RADIACIC~ Y TCTAL 
e 

e 

SR=CCR/1\i'CR 
ST=SR*2• 
¡VP=l .. 

C CALCULC NU~ERO DE TUBOS EN LA ZCI\A DE RADIACICN 
r. 

e 
e 
e 
e 
e 
e 

e 

204 

2Gé 
2'J7 

APPT=(3,14lé*DTJ/¡2, 
Al.ZR=SR/APPl 
S0 T=ALT*APPT 
I';TR=(SR/SPTl/"'P 
NTR=:-JTR*NP 
B'lTR=NTR 
hR!TE(5olOClSR,ST 1 APPT 1 ALZR,SPT,6NTR 

.--
CALCULC AREA PLANA FRIA ECliVALENTE 

LA GRAFICA 1 PROPORCIONA ALFA A PARTIR DE LA RELACICN ENTRE El 
ESPACIA~IENTG DE TUBOS Y EL DIA~ETRO INTERNO DEL TUBO. 

APFS=NTE•ET•ALT/12. 
RCET"ET/CT 
GG T0(2C3 1 2C4,205,206l 1 MTBT 
ALFA~:.~C69+(,Ql9*RDETJ-(.0222*1RDET**2•ll+I.0015*1ROET**3.Jl 
GO TO 2C7 . 
ALFA:!.2362-( .l974*RDETl+·l.Olll*IRDET**2.Jl 
GG TG 207 
ALFA=l.536-(.67*RDETl+(.l6*(RDET**2ll-(.02*(RCET**3lJ+.OOl*RDET~~4· 
GG TC 207 
ILFA=-.579e+(.772*RDETi-1.2C8*!ROET**2·ll+(.02*lROET**3•ll 
APfC=INTR-NTEl*(ALT*ET/12.) 
APFE=APFS+(ALFA*APFCl 
NTL=NlR /3. 
ENTL=NTL 
WR!TEI5,l~C)APFS 1 RDET,ALFA,APFC,APFE,BNTL 

C CALCULO D!~EhSIONES DEL HCANG 
·C 

~LTC=NTL+.l•NTL 
~NTC=~LTO*ET/!2.+2 



~LTC=NNTO 
~N~C=NTR-!2*NLTOl 
~NCrG=~N~O*ET/12.+3. 
ANCI'O=I\NCHO 
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e 
C CALCULO AREA R_E.FRACTARIO Y SU RELIICICN CON AREA PLANA ECUIV. 
e 

e 

AR=!2•!ANCHC•ALTOll+CI2*ALTl*!A~CHC+ALTCll 
ARR=AR-APFE -
BIXLTG=HTO 
81',N~C=I\N~O 

WRITE(!,lCClBNLTO,ALTO,BNNHC,ANCHC,AR,ARR 
RARE=ARR/APFE 

C CALCULO CEL VOLU~EN DEL HCRNO,LOI\GITUO 'EOIA RACIANTE Y PL 
e 
C CE LA GRAF. e CON EXCESO AIRE DA PRESICN PARCIAL GAS CO~BUSTieLE 
e 

Vr=~LT*ANCHC*ALTO 
AL,R=(V~D*o33)*2o/3. 

PPGC=.2821-!.0023*PEAl+C.iGCC2*CPEA**2•ll 
PL=PPGC*AlfiR 
FPR=.C2*Ci';N 
P=PEA 
WRITE!!,lOClRARE,VH,ALfiR,PPGC,PL,FPR 
CALL TE~CG!TrPS,PL,RARE,APFE,CNN,TPPT,P,CARS,CPRA,CPGCtiPEAl 
lF!CARS-CARAl203,22~,2l4 

2C8 T~PS=T~PS-lCC. -
CALL TEMCO(TrPS,PL,RARE,APFE,C~N,TPPT,P 1 CARS,CARA,CPGC,IPEAl 
IFICARS-CARAl20B,220,209 

2C9 TrPS=TrPS+40. 
CALL TEfiCOCTHPS,PL,RARE,APFE,C~~.TPPT,P,CARS,CARA,CPGC,IPEAI 
IFCCARS-CARAl210r220,209 

21C THPS=THPS~l5. 
CALL TE,CO!TrPS,PL,RAREoAPFE,C~N,TPPTtPoCARS,CARA,CPGC,IPEAl 
IFICARS-CARAl210,220r2!1 

-211 TbPS=THPS+7. 
CALL TE~CO!THPS,PL,RARE,APFE,C~N,TPPT,P,CARS,CARA,CPGC,IPEAl 
IFICARS-CARAl212,220,211 

212 THPS=T~PS-3. . 
CALL TE~COITHPS,PL,RARE,APFE,C~N,TPPT,P,CARS,CARA,CPGC,IPEAl 
IFICARS-CARAl212,22Q 1 213 

213 TPPS=TrPS+l. 
C~LL TErCOCTHPS,PL,RARE,APFE,C~N,TPPTrPrCARS,CARA,CPGC,IPEAl 
IF!CARS-CARAl220,220,213 

214 T~PS=TrPS+lCC. 
CALL TE~COITrPS,PL,RARE,APFE,C~N,TPPT,P,CARS,CARArCPGC,IPEAl 
IF!CARS-CARAl215o220,214 

215 TrPS=TrPS-4G. 
CALL TErCOITHPS,PL,RARE,APFE,C~N,TPPT,P,CARS,CARA,CPGCriPEAl 

lFIC~RS-CARAl215,220r216 
2lé T~PS=TrPS+l~. 

CALL TEMCO!TrPS,PL,RARE,APFE,C~~,TPPT,P,CARS,CARA,CPGC,IPEAl 
IFICARS-CARAl217,220,216 -

217 TrPS=TrPS-7. 
CALL TEMCO!T~PS,PL,RARE,APFE,CI\~,TPPT,P,CARS,CARA,CPGC,IPEAl 

IFlCARS-CARAl2l7,220,218 
21E THPS=TrPS+3. 
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eALL TE~eOITPPS,PL,RARE,APFE,C~~,TPPT,P,CARS,C~RA,CPGC,IPEAJ 
IF!CARS-CARA12l9 1 22~,2l€ 

22 9 TI-P S=TI-P S-1. 
CALL TE~COITHPS,PL,RARE,APFE,Ch~,TrPT,P,CARS,CARA,CPGC,!PEAJ 

IF!CARS-CARdl2l9,220,22~ 
220 Feq=(.9e-CPGCl*CNN 

C CHECAR ~AXIWO CALOR RAOIA~TE PERPISIBLE CON EL CALCULACO PARA EN 
C CeNTRAR ~UPERO EXACTC DE TUBOS. 
e 

221 
222 

223 

224 
e 
e 
e 
e 

Z25 

<U 

227 

¿;¡e 

229 

23C 

231 

232 

233 

234 

235 
231': 

e 
e 
e 
e 
e 
e 

FeRA=FCR/SR 
CAEN=FCR/WT 
EIV=ES-CAEN 
CALL PEL!EIV,r-K,TBP,OR,PVLS,TeZJ 
TeS=TCZ 
IF(ARSI~PCR-FeRAl/NPCR-.ll224,224r221 
IF(~PCR-FCRAl222,224,223 

1\TR=NTR-NP 
GG TO 207 
NTR=NTR+NP 
GC TC 207 
CSC=eCT-FCR 

CALCLLO CALOR ZONA CONV~eeteN Y eHI~E~EA 
LA CARGA TER~ICA OE LA CHIPENEA EN GRAFICA 11 CA TEVP. CI-IYENEA 

CCC=.9E-EF 
GO T0!225,22év227,228,229,23v,231,232,233,234,235J,IPEA 
TCH=éé.3388+(4649.05*CCCl-lll81.8*lCCC**2.Jl. 
GG TC 23é 
TCI-:5é.2~l2+14245.27*CCCl-l954.49*1CCC**2.)l 
GO TC 23é 
TCP=54.S48é+(3~80.0B*CCCl-!e88.ll*!CCC**2·ll 
GO TC 236 
TCI-=77.434E~I3é97.92*CCCl-(771.2l*ICCC**Z·ll 
GO TC 236 
TCH=84.2E42+(3294.65*CCCJ-(482.15*{CCC**2·ll 
GG TC 236 
TCI-=47.1E79+(3459.l9*CCCJ-(l427.7*1CCC**2·ll 
GO TC 23é 
TCH=éé.4297+!2998.2l*CCCJ-(446.43*1CCC**2.ll 
GO TC 23é 
TCr=é5.716f+!Z894.64*CCCl-!446.43*1CCC**Z·ll 
GO TO 23é 
TCH=ll.4126+13336.92*CCCl-(l981.3*1CCC**2·ll+11249.35*1CeC**3.1 l 
GO TC 23é 
TCH=57.€59l+l2éC9.5l*CCCl-1333.33*!CCC**Z·ll 
GO TO 23é 
TCH=4C.C3+127~l*CCCI-(963.*!CCC**2·ll+I554.*1CCC**3·ll 
CTC=Tl-PS-TCS 

eALClLC TE~PERATURAS PRO~EDIC CRUDC,PARED TU8C CONVECCICN,GASES 
CHI~E~EA Y CE LA PELICUAL DEL GAS. 

CALCULO CE LA ~EDIA LOGARIT~ICA DE LA DIFERENCIA DE TE~P=RATURAS 

hRITEI5tlGCl FCR,FCRA,CSC,CCC,TCH,CTC 
CTF=TCr-TE 



e 
e 
e 

e 
e 
e 

e 
e 
e 
e 
e 

237 

2~E 
.!?<; 

- 7S -

ALTC=ICTC-DTFJ/14LOGIOTC/DTFll 
T PC = (TE+ T C S J 12, 
TPTe=TPC+::C, 
TGCI-'=TPC+AL TC 
TGF=TPC+IALTC/2,) 
~RJTEIS,l~CI DTF,ALTD,TPC,TPTC 1 TGCH 1 TGF 

CALC. I~CHC Y A~EA LIBRE DE LA SECCION DE CONVECCION 

CI-CC={",llE+ .: l*ET 
ECI-'C•ICI-'OC-I~TE*DTll/!2. 
A~LI=Eel-C*ILT 

C~T~Av¡~ACIC~ DE LOS GASES DE CCrBLSTICK DE FIGURA 13 

GC TC 1237,2~8l,~TC 
FhGe=E4i.~E4~+(9,0276•PE4l-(,CG13*1PEA**2•ll 
GC TC 23S 
FnGC=E2:.s~::+I7.6749*PEAJ+(,tOll*(PEA*~2.ll 
~GC=C~~*FWGC/::~C~0~. 

eALCULC FLCJD DE GASES Y ~ASA VELCCIDAD 

CALCLLC COEFICIE~TE TOTAL DE TRA~SFERENeiA CE CALOR DE FIGURA 16 

FG=hGC/?é:<:C. 
hR!T~I5,1:0J CHOC,~CHO,ARLI,FhGC 1 hGC,FG 
C~'V=FC/AHLI 

IF(TGC~-e:~.l24Cri40,241 
24L ITCI-=1. 

GC TO 242 
241 IF(TCCI-'-S0Q,J242,242,243 
2~2 JTCf·=<. 

GC TO 248 
24! IFITGC~-l~CC.l244 1 244,245 
<44 ITC~=3. 

GO TC 248 
245 IFITCC~-llC:.l246r24é,247 

24é ITCt·=4 .• 
ce re 248 

247 ITCr=~. 
24E GC TOI249,255,26ll,~OT 

24~ GC TQ(25C,251,252,253,254l,ITCH 
~5C CTTC=q,~23+(14.29*G~Vl-(!~.48*(GPV**2.ll+(7.37•1GPV••3.JJ 

ce re 20 
251 CTTC=3.~22+1lé.4l*GMVJ-(l7.54*(G,V**2·ll+(l0.33*1GPV**3.ll 

GC T>J 2é7 
252 eTTC=3.217+t:7.59*G~VJ~(22.99*(G~V**2•ll+(l6.0l•IGPV••3.ll 

GO TC 267 
25? CTTC•3.247+(12.54*GPVJ-Jé.25*1G~V**2.Jl 

GO TC 267 
254 CTTC•3.~86+(!2.34*G~VJ-(6.2C*IGPV**2.ll 

ce re 20 · 
2!~ GC T0!25é,257,258,25S,260l,ITCH 
25é CTTC•!.é32+(~5.C3*GMVJ-(l4o29~(G~V**2.Jl+I6.44*(GPV**3.ll 

GC TC 267 
2~7 CTTC~3.528+t:3.91•G,VJ-(ll.77*1G'V**2.ll+l5.l2*1G~V**3.ll 

GC TC <.é7 



e 

258 CTTC=3.1~6+(15.08~GMVl-!14.69•!G~V*•2.ll+I6.84+IG~V•~3.ll 
GC TO 267 

Z5~ CTTC=Z.9l4+1"4.6*GMVI-!l4.97*1G~V**2·ll+!8.39*!GMV~*3.ll 
,GCT0267 

26C CTTC=2.454+(16.6•GMVI-(2C.58•1G~V*•2.ll+ll3.52•1G'V*•3.ll 
·GO TO 21:7 

2él GO TO!Z62,26!,264,265 1 26éi,ITCH 
262·CTTC=3.E45+(9.99*GMVI-(4.80l*(G~V**2.11 

GC TO 267 
2é3 CTTC=3.429+1ll.48*G~VI-(9.8é*{G'V**Z·ll+(4.972*1G~V**3.l l 

GC TO 267 . 
Zé4 CTTC=3.22l+(l0.58*GMVl-(5.eO*IG~V**2.ll 

GO TO 267 
2é5 CTTC=2.951+11D.Z3*G~Vl-15.22*~G~V**2.ll 

GC TG 267 
266 CTTC=2.5é4+1l2.29•GMVJ-112.3*1G~V**2.Jl+I6.52*1GMV**3.Jl 
267 ATSCP=ICSC-CCVI 

C CALCULO AREA TRANSFERENCIA,~U~ERC DE TUBOS Y NU,ERO DE ~lLERAS 
e 

e 

ATSC=ATSCP/!ALTO•CTTCI 
NTSC=ATSC/SPT 
BNTSC=NTSC 
B ITCH= ITCH 
WRITE!5r!CCI G~V,CTTC,ATSCP,ATSC,BNTSC,BITCH 
NI- =NT SC /N TE·+. 9 
NTCR=I\1-*NTE 

C CALCULO ARE/1 TOTAL RAOIACION Y CCNVECCICN,NUI'ERC DE TUBCS POR PASO 
e 

e 
e 
e 

2(:8 

269 

27() 

3CO 

AT~=APPT*ALT*NTR 

ATZC=APPT*ALT*NTCR 
NTP = 1 NTR+NT-t-R l /NP 
BNH=Nr. 
BNTCR=NTCR 
BNTP=I\TP 
!F(~P-21268,268,269 
I'P=I'P+l. 
I'GV=C •. 
GC TC 27'J 
~GV=I'FG 
I'FC=3. 
I'P=l. 
I'CF=I-'CF-1. 
ENP=NP 
wRITEI~rlCCI BNH,BNTCR,ATR,ATZCrB~TP,B~P 
GC TC 13~0,3C3l,I'LV 
LTCT=ALT4NTP 

CALCULC CAlDA PRESICN PARA LICliDC ~C VCLATIL 

LECR=~TP*OCV4CVC*(DT/l2.l 

AIV=LTOT+LECR 
CENP=!CE+DSI/2. 
;.rT=hT/NP 

3Gl CP=(3.36E-06*FF*IWPT*42.l*AIVl/l IDT**5.)*0ENP) 
CPT:CP/EJ. 
1-.RITEI!,lCOIAJV,DENP,WPTrCP,LTCT,LECR 



e 

GO TC!3~,314l,~LV 

G2 IF!CPT-N~DPl4~C,4CC,317 
C3 GC TC !304,:16l,~TD 
04 WPP2=!WT/NPl**2. 

- 81 -

C CALCULO CAlDA PRESION L!CLIDC VOLATIL Y PCR ~ETCCC DE LUCWIG 
e 

e 

LTCT=ALT*NTP 
LECR=NTP*!CT/12.l*DCV*CVe 
PSAZ=PSA;az. 
PSVS=PSA/OS 
CT5=CT**5. 
eEeR=LECR 
BTOT=L TOT 
hRITE!5,1JCl•PP2,BTOT,BECR,PS~2,PSVS,OT5 

C CALCULe PRESION INICIO DE VAPCRIZAeiC~ 
e 

e 

LET=LECR+LTCT 
FCCP=!!3.36E-06l*FF*WPP2l/DT5 
PENZ=FCCP*PSVS*LET+PSA2 . 
PEN=PEN2•<>.5 
EIV=EE 
EET=LET 
hRITE!5,1COlBET,FeeP,PEN2,PEN,EIV,EE 
eALL PEL!EIV,FK,fBP,OR,PVLS,TCZl -
IF!PE~-PVLSl!C5,312,306 

3C5 WRITE(5tl02l 
GO TO 7CO 

.:!Cé PEN=PEN-10. 
VEE=CE 

C CALCULC DENSIDAD RELATIVA CCN FAeTCR DE eARACTERIZACIC~ Y TBP 
e 

TR.II=TilP+46C. 
CR=!TBA**•33l/FK 
eALL PIVAP!PEN,VEE,PSA2,FeCP,LET,ES,EE,PSVS,EIV,AIVl 
eALL PEL!EIV,FK,TBP,DR,PVLS,TCZl 
IF!PE~-PVLSl307,313,30é 

3C7 PEN=PEN+4. 
CALL PIVAP!PEN,VEE,PSA2,FCeP,LET,ES,EE,PSVS,ElV,AIVl 
CALL PEL!EIV,FK,TBP,OR,PVLS,TCZl 
IFlPE~-PVLSl307,313,308 

3Ce PEN=PE~-1.5 
CALL PlVAPjPEN,VEE,PSA2,FCCP,LET,ES,EE,PSVS,EIV,AIVl 
CALL PELlElv,FK,TBP,OR,PVLSrTCZl 
lF[PE~-PVLSl3C9,313,308 

3C9 PEN=PEN+!. 
CALL PIVAPlPEN,VEE,PSA2,FCCP,LE1,ES,EE,PSVS,ElV,AIVl 
eALL PEL!EIV,FK,TBP,DR,PVLS,TCZl 
!F!PE~-PVLSl3C9,313,31G 

31C PEN::;;PEN-:').4 
CALL PlVAP[PEH,VEE,PSAZ,FeeP,LET,ES,EE,PSVS,EIV,AIVl 
CALL PEL!EIV,FK,TBP,DR,PVLS,TCZl 
!FlPc~-PVLSl3ll,3!3,31C 

3]1 P~i'<=P': +G.l 
CALL P VAP(PEN,V~E,PSAZ,FeeP,LE1,ES,EE,PSVS,EIV,AlVl 
e:LL ? l!EIV,FK 1 TBP,OR,PVLS,TCZl 



e 
e 
e 

- 32 -

!F(PEN-PVLSl~ll,313,313 
312 A!V=LET 
313 C~I\P=CE 

hPT=t.T/tlP 
GO TO 3C1 

314 PEI-P=CPT+PEI\ 

317 
318 

32C 

324 

331 

4CC 
4Cl 

4C2 

PERCICAS POR PRESION VELOCIDAD 

PVI-=.28E-06*(WT**2.)/(CS*(DT**4.)) 
PEI-T=PEHP+PVI-
ePH=PEt-T-PSA 
WRIT~(5,100lPEHP,PVH,PEHT,"T,PEI\,CPH 
IF ( (PVI-/PEI-ll-.15l3l5,315r3l6 
IFtePH-NVDPl4CC,4C0,317 
I-<R!Tf(5,103l 
GO lO 4CG 
GO lC(318,31S,320,321,322,323,324o325,326,327r328,333),VDF 
CT=4.5 
GO TC 329 
CT=5.5é3 
GC TC 329 
CT=é.é25 
GC lO 329 
CT=<'.é25 
GC TC 329 
CT=lC.75 
GC TC 32'7 
CT=¡z.75 
GO lC 329 
CT=l4. 
GC TO 32'7 
CT=lt. 
GG TC 329 
CT= le. 
GO TO 32'7 
CT=2(. 
GC TC 329 
CT=24• 
GC TO t330,33l,332l 1 MFC 
I'CF=I'CF+l. 
ET=CT*l.B 
GO TC 2C2 
f'CV=~'CF+l. 
CETV=Cl 
ElV=DETV*l.B 
GO TC 402 
NP=NP+l. 
I'Fe=I'GV 
f.'DF=t'CF+! 
GC TOt2C2,4C2lrMFe 
WR!TE(~tl04) 

GO T0(40l 0 4C2l,MFe 
1\TV=C,r: 
PSAV<.C 
CPV=C.C 
GO TO é<:C 
CTV=CevttwGe*.27l 



e 

l';CT.=CTV/11}.+.9 
CTV=t\CT*lO. 
TGV=TCf- +CTV 

- 83 ~ 

e CALeLLC DE LA ~EDIA LOGARIT'ICA CE LA DIFERENCIA CE TEPPERATURAS 
e 

e 

CTCV=TGV-TSV 
CTFV=TCH-TEV 
A~LTD=!DTFV-CTCVl/(ALOG!DTFV/CTCVll 
ZCT=r-.CT 
WRITE!5,1CClCTV,ZDT,TGV,OTeV,OTFV,APLTD 

e CALeULC CE TLBOS eALENTA~!E~TC VAPCR 
e 

e 

AV=eeV/!A,LTC*3.l 
SPTV=?.l4lé*IDETV/12.l*ALT 
I-TV=AV/SPTV+.9 

e eALC~LO CAlCA PRESION VAPCR 
e 

403: 

éCe 

601 
éCZ 

é\l3 
é04 

-é05 

606 

éC7 

é~e 

éC<; 
élC 

e 
e 
e 
e 
e 
e 

CPeP=3.3éE-04*ff*(WV**2.l*VEVE/ICETV**5•l 
LTV=(ALT*NTVJ+((NTV-l.l•NLERVJ 
CPV=CPCP•(LTV/1~0.1 
WRITE!5,1GCJAV,SPTV,NTV,OPeP,lTVtDPV 
IFICPV-N~DPVl6C0,600,403 
f'CF=f'CV 
GO TO 317 
TAEI=éC. 
ITAE=l 
1FITAE-TAE!lé~3,603,602 
TAEI=TAEl+lC. 
ITAc=ITAE+l. 
GO TC évl 
GC T0(6~4,éC5,606,607,60e,6C9l,ITAE 
CPPA=.?42J5+!.e7112E-Q3•THPS!-!.24965E-06*!THPS••Z.ll 
GO TC élC 
CPPA=.297éé+(.908C6E-03*THPSJ-(.26503E-06*(Tf-PS*•2.ll 
GC TO élO 
CPPA=.2857é+C.e81~3E-03*THPS!-!.25361E-06•1THPS••2.ll 

GO TG tiC 
CPPA=.25203+(.91,9~E-C3*THPSJ-(.27249E-06*(THPS*~2.ll 
GG Te él.:: 
CPPA=.25té9+(.E82S9E-";3+THPSl-!.25641E-06•(THPS••2.ll 
GG TO OC 
CPPA=.2CC79+(.89451E-03*THPSJ-(.26457E-06*(THPS**2•ll 
TN=CEC*(CPPd/lGO.l 

LA FIGURA 19 CON TE~PERATLRA A~BIEI-TE EXTERICR Y TE~PERATURA CEL 
GAS C~ TIRO CHI~ENEA 

LA FIG~RA 2C DA DENSIDAD DEL GAS CC~BUSTI~LE A TE~PERATURA FLUJO. 

CHE=.25-TN 
CGN=.7C396E-,1-! .83086E-C4*TGCHJ+(.50732E-07*CTGeH**2.ll-C.ll8E-lC 

2*CTGCI-••3.ll 
ALVEL=C.CC3*(G~V**Z·ll/DG~ 
PF=( (NTCR+~TV+NTAl/NTEl*(ALVEl/2.1 
~R!T~(5,!CDl TN,eHE,ALVEL,OPPA,OG~rPF 



e 
e 
e 
e 

é ll 

1:12 

él3 

él'• 

tl5 

élé 
{; 17 

- ot. -

TCHC=TCH-lCC. 
CGT=. 70 396E-o)l- (. 83086E-C4*TCHO l + l, 5D732E-07* ( rC.HtJ" *':?.) )-(,ll8 f.~-1() 

2*1TCI-C**3.) l 
VG=FG/CGT 
A=VG/V'3.L 
CC!-'=(A/, '785 )H,5 

AV~L=.CG~*IVEL**2.l*DGT 
h~ITEI~,l:Ol DGT,VG,A,DCH,AVEL,TCHD 
PRF=l~~./15(.*DCHI 
PT= 1 3. +PRF l ~AVEL 
TTR=CI-E+PT+PF 
GO TO léll,é:Z,613,614,615 1 6ll:l 1 ITftE 
CPPA=.34205+1.87112E-03*TCHOJ-(.24965E-06*1TeHC**2·ll 
GO TQ él7 
CPPA=.297éé+(,SC816E-03*TCHDJ-.(.26503E-G6*!TCHD**2.JJ 
GO TC él7 
CPP1=.2857é+(.28103E-03*TCHDJ-(.2536lE-C6*ITCHD**2·ll 
GO TO 07 
CPPA=.252J3+1,91098E-03*TCHDl-1.27249E-06*(TeHC**2.JJ 
Gc -re él? 
CPPA=.25éé9+(,!B299E-D3*TCHOl-(.25é41E-06*1TCHC**Z.JJ 
GG TO tl7 
CPPA=.2CC79+(.E9951E-03*TCHDJ-(.26457E-06*{TCHD**Z.ll 
CCH~CPPA/lCC. 

LA ALTURA DE LA CHI~ENEA ESTA DADA POR LA RELACION DE LAS PERCIDAS 
TOTALES Y EL TIRO DE LA CHIPE~EA 

AC~=ITTR/CC~l*l00. 
WRITEI5,2vClPT,TTR,CCH,ACH,DPPA,PRF 
PENF=PSA+CP~ 

PEN'I=PSAV+CPV 
PEf><A=PSAA+G-f'A 
NPV=NP 
ETV=CETV*l·E 
NTH=NTCR/NH 
>IRITE{5,ll2l 
WRITE(5,1D6l TFL,HT 1 WV 1 DR 1 TE,TEV,TS,TSV 
WRITEI5 1 1071 PENF,PENV 1 PSA,PSAV 1 CPT,OPV 
WRITEI5,108l VAEF,VASF,EF,CCT,C~~ 
wRITE( 5,1121 
WRITE(5,109J CT,DETV,ESPAR,ESPAC,~TR,NTCR,NTV 
W~ITE(5 7 110l ALT,ALTV,~P,NPV,ET,ETV,ATR,ATZC 
~RITEI5,llll FCR,CSC,NH,NTH 

7CO CCni~UE 
CALL EXIT 
ENC 



e 
e 
e 
e 
e 
e 

lCC 

e:~ 
ECl 

e:2 
e·~ "-

E~4 

S"~ 

e:é 

EC? 

E~E 

E\:S 

El<:; 

Ell 

02 
e 1:~ 

e 
e 
e 
e 

E¡4 
8'" 
EH 
€17 
Ele 
8l9 
€2C 
::21 
t22 

::2:: 

E24 

f:25 

E2t 

-ss -

S~8RCLTINE TEMCO!THPS,PL,RARE,APFE,C~N,TPPT,P,CARS,CARA,CPGC,IPEAI 

SLBRLT!NA PARA CALCULAR LA TEVPERAT~RA CCRRECTA DEL HOR~C 

LA FJG~RA 9 SU~INISTRA LA E~!SIVICAC DEL GAS A PARTIR CE LA 
TE~PERATCRA CEL HORNO Y DEL FACTCR PL 

FCR~AT(€(4X,F<5.3),//) 

HC=l1é~. 
ncc=: 
lF!T~PS-TGCl 802,B02,8Cl 
TGC•TGC~2CC 

PTGC=f!TGC+ l 
GC TC EC~ 

GO 10 !e-;;,e.:4,805tB<'6,8C7,8C8,8C9,810r8ll,812l,nGC 
EG=.2(S+(.léé7*Pll-!.0274*(Pl**2.ll+!.OGZl*(Plt*3.ll 
GC TC 2~3 

EG=.l7E+!.l673*PL)-(.0252*(PL**2.ll+(.~Cl7*!PL**3.)l 
GO TO el? 
EG=. 14 ~ + ( • 1 S-.:7*P L l- ( • 03 36* ( P L * *2. l J + 1 • 0026* ( PLH3. ll 
GC TC 213 
EG=.l35+!.1El:*Pll-!.029é*!Pl**2,ll+(.CC2l*!PL**3.ll 
GC TO el3 
EG=.l~S+I.l?S9*Pll-1.028B*IPL**2.l l+(.0020*(PL**3.l) 
GC TC 03 
EG=.CE5<( ,1S~3*PLJ-(.J323*!PL**2.l)+(.Cú24*(PL<*3.1l 
(( 10 él~ 

EG~.~E3+(,1659*Pll-(.024l*IPL**2.ll+(.0015*!PL**3.lJ 
GC TC €13 . 
EG•.CE:+! ,l4SO*PLJ-(.C20l*IPL**2.ll+{.OC13*(Pl**3.JI 
GC TC el.3 
EG=.C5€+(.14S3*PLl-(.0183*!PL**2• ll+(.C009*(PL<*3.ll 
GC TC E13 ~

EG•.~5C+(.l437*PLJ-(.0l€8*!Pl**2.ll+(.C012*(PL**3.ll 
PEA=P 
lGC=TGC-l>:C. 

CC~ LA EVIS!VICAD DEL GAS~ LA RELACIÓ~ DE AREAS EN LA GRAFJCA ID 
CA LA·T~ANSFERENC!A DE CALCR 

IF(RARE-.5l€Z2,823,el4 
JF(KAR~-~. lc24r824,8l5 
IF!RARE-1.5le25r825,816 
!FIRAR~-2.JE<6r826,817 
!F(RARE-2.5lE27 1 827 1 El€ 
JF(KARE-3.lE2e,828,819 
JF(RARE-4.lElS,829t82Q 
JF!RARE-5.lE3:,B30,82l 
!F(RARE-6.lc3!,831,832 . 
FTC=-.~122+(¡.069l*EGl-(.l74E*!EG**2.ll 
GC TO €33 
FTC•.Cl47+(!.3ll*EGl-!.4592*!EG**2·ll 
GC TC e33 
FTC=.~~l9+!1.4724*EGl-(.6;46*!EG**2·ll 
GC TC t33 
FTC•.~!93+(l.6377•EGl-!.9l75•!EG••2.ll 
GC TC e~~ 

FTC•.~2C3+(1.7689*EGl-(l.lé49*!EG**2.ll 



eze 

82<; 

E :!e 

231 

E32 
2~3 

e 
e 
e 
e 

2::4 
835 

83é 
e 
e 
e 
e 

237 

s;e 

239 

840 

241 

E42 

S43 

844 

245 

84é 

247 
c4e 

.---· 86 -

GD TO 233 

GC TC E33 
FTC=.l217•t2.4695*EGI-12.~444*1EG•*Z.Jl+(l.l794*1EG**3.Jl 
GO TO 833 . 
FTC=.l3G7+12.S633*EGI-13.953l•IEGt•2.Jl+(l.9826*1EG**3.)J 
GC TC E33 
FTe•.2lé3+(2.5365*EGl-13.3853*(EG**Z·l}+(l.5992*1EG**3.ll 
GG TO 8::!3 
FTC=.2927+(2.2229*EGl-12.86B4•1EG**Z·ll+ll.2733~lEG••3.ll 
GC TC 233 
FTC=.~é34+(1.946l*EGl-!2.502l*IEG**2·ll+!l.l236*iEG**3,1 l 
hTC=APFEil-F1C 
~RITE(5,1CCl THPS,TGC,EG,RARE,FTC,ATC 

CALCULC CE CALOR REQUERIDO Y CALCR SU~I~I~T~ICC PIRA C3TENER 
TEPPEAATLRA CORRECTA DEL HCRNC 

f'PEII=<: 
!PE!l=l 
lFIPEA-~PEJil!36,B36,835 

/1 PEA=I'PEA+lC. 
IPEA=!PEA+l. 
GC TC e34 
CTAA=Cr\N/ATC 

CE LA FIGURA ll CON EL POR CIENTO EN EXCESO Cf AIRE Y LA TE~C~RATURA DEL 
~CRNC SUPUESTA OBTENEMOS LA RELACICN DEL CALCR CEL GAS Y CALGR RECUERICG 

GC TC!837,H!2,e39,C40,841,842,84!,844,845,B46rD47l,IPEA 
CPGC=-.CC8l+!.l99E-03•THPSl+I.218E-07*THPS**2l 
GC TC E4e 
CPGC•-.:17S+t.237E-03•THPSI+!.l5E-07•THPS••2l 
GC TC 2'•8 
CPGC=-.Cl6E+I.Z48E-03•THP5l+I.ZCE-C7*THPS**2l 
GC TC E4E 
CPGC=-.~451+1.3C6E-03•THPS)-1.11E-Cl•THPS••2l+!.77E-ll•THPS**3l 
GC TC 248 
CPGC=-.0237+(.292E-03•THPSJ+!.l~E-07*THPS*•ZJ 
GO TC EH 
CPGC=-.C239+!.315E-03•THPSJ+!.lBE-Ol•THPS••21 
GC TC e48 
CPGC•.32220+!.158E-03oTHPSl+!.lBE-C6*THPS**21-t.43E-lO*THPS**3) 
GG TO €4E 
CPGC=-.Cl23+!.326E-03•THPSI+I.27E-07•THPS••21 
GC TC 848 
CPGC•.C0541+1.272E-03oTHPSI+!.llE-06*THPS**2l-!.22E-lO*THPS**31 
GO TC 24E 
CPGC=-.C2C~+(.377E-03•THPSl+{.26E-07•THPS••2l 
GC TC €48 
CPGC=-.0437+!.481E-D3•THPSI-(.73E-07*THPS**21+!.34E-lO*THPS•*3l 
eARS=(.gE-CPGCl*CTAA 
TGSA=Tl-'PS+4é:. 
TPTA=TPPT+ltéC. 
CAAA=.173E-~E*(TGSA**4-TPTA**41+(7.•!TGSA-TPTAll 
~RITE!5tlCCl CTAA,CPGC,CAAS,CARA,THPS,TPPT 
RETLR;>; 
Et\C 
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SLBRCLTI~E P~L(EIV 1 FK,TB?,DN,PVLS,TCZJ 
e 
C S~HRLTI~A PA~A CALCULAR LA PRES!e~ DE VAPOR CEL LICUICC SATURADO A 
C LNA ENTóLPIA CADA 
e 
e eCN FACTOR CE CARleT~R!ZAC!e~ Y G~~S!OAD RELATIVA CBTENCRE~GS 
e JEVPEN!TLAA ~N LA GRAFICA S.J DEL ~ELSeN. 

e 

e 
e 
e 

e 

lCC FCRVoT(6(4X,Fi5.3l,//l 

s.:! 
.:;,: 2 
'": ~ 
G:lt 
s·.::: 

c;:6 

S\:7 

c;-p 

<;(9 

SlC 
Sll 
<;12 

<;13 
914 

Sl~ 
Sl6 

917 
<;le 
<;1<; 

c==EI'I 
L=l 
TEL =TBP 
IFICR-l.G~J SJ1,9J5 1 905 
IF(CR-,S34l Sc2,9~6,906 
!F(CR-.E7él S03r9C7,9G7 
IFICA-.f25l <;Q4,908,9Ce 
!F(C~-.7791 SlG,9~9 1 9C<; 
TCZ=.3eE~4SE~ ~2+1.2C72554E Ol•CEI-(.9745811E-03•1CE••2.ll 
GC TC Sll 
TCZ=.59C3724E ~2+1.1E3EZe7E 0l•CEJ-(.t5Eé963E-03*1CE••Z.Il 
GC TC <;H 
TCZ=.ótrE3SE~ C2+1.177e2élE Cl•eEJ-1.624~327E-03•CCE••Z,JJ 
GC TC Sll 
TCZ=.~3~53l3E C2+C.lll622SE ~l•CEJ-!.Sé63l23E-G3•!eE••Z.Jl 
GC TC SE 
TCZ=.!SC2S3:E ~2+(.188C663E Gl•CEJ-l.8423245E-~3•CCE••Z.Jl 
GC TC Sll 
TCZ=.ll326EtE C2•1.19l5814E Ol•CEl-C.923ClE-C3•1CE**2.Jl 
IFIFK-l~.01S:2,912 1 9l3 
TCZ=TCZ•.8<; 
GC TC Sl<; 
lF(FK-lO.SlSl4,9~4,915 

TCZ=TCZ*.92 
GO TO SlS 
IFCFK-ll.0lSl6,916,917 
TCZ=TCZ*.945 
GC TC Sl'l 
!FIFK-ll.5lSle,918,9l9 
TCZ=TCZ*.S7 
TSA=TCZ+46C 

LA TE~PERATLRA Y TBP DAN LA PRESICN DE VAPOR CEL l!CUICC SATURACG 

TBA=TBP+460 
FPV=({T~A/TSAJ-(.C002267*TBAlJ/1748.l-!.2145*T8Al l 
AO=é. 7éS29é 
AL=3.5é7C42E ~3*FPV 
AC=l.~54060E G6*1FPV**2.) 
AT~4.538<;94E CE*IFPV**3.l 
AC=l.5E3E31E oC•IFPV••4.) 
AI=3.EélS6lE l3*1FPV**5.) 
AS=5.4E7237E 15*1FPV**6.l 
JILPV=AC-AU+JIC-AT-AC+Al-AS 
PV=l:uALPV/?ó';.. 
hRITE15rlOClTBP,OR,TCZ,FPV,ALPV,PV 

C CCRRECICN CE TBP POR FACTCR DE CARACTERIZACICN 
e 



IFIL-2l9Z~,S2!,92l 
S2C T5P=TeP-(2,5*(FK-12.l*IALCG(PV/76Cl/2.3J) 

L=2 
GC TC SlS 

S21 P'JLS=PV 
T':JP=TeL · 
RETL;Rt·~ 

Et\C 

SUBADLTINE 0 IVAPIPE~,VEE,PSA2,FCCP,LET,ES,EE,PSVS,EIV,A!Vl 
e 
C SUBPUTINA PAKA CALCULAR LA ENTALPJA AL INICIARSE LA VAPCRIZACION 
e 
S CALCLLO ~E LA LONGITUD DESDE LA E~TRADA AL PU~TC INICIAL VAPORIZACION 

e 

Cé=VEE 
PE~~2=?~N'H!·2. 

PEVc=P:'~/OE 

CLT•IPE~2-PSA2l/(FCCP*(PEVE+PSVSll 
AlV=LET-CLT 

C CALCULC CE LA DIFERENCIA CE ENTALPIA POR PIE DE LONGITUD 
e 

CEPL=IES-EEl/LET 
C~PL=CEPL•AI\1 

ElV=E<CEPL 
~RlTEIS,lCCJPENZ,PEVE,DLT,AIV,OEPL,EIV 
K ET\,;<f\ 
fi'<C 



O!SE~O CALENTADO~ OE CRUDO A FUEGO DIRECTO 

TESIS PROFESIONAL DAVID TORRES CAMPOS 

FLUIDO 

FLUJO 

OENSICAC RELATIVA 

TE~PERATURA ENTRADA 

TE~PE~ATUKA SAllCA 

PRESICN Et\TRACA 

PRES!ON SALIDA 

CAlCA PRESICN CALCULADA 

VAPORIZACION ENTRACA 

VAPCR!ZACION SALIDA 

EFICIENCIA CALCLLACA TOTAL 

CALCR ABSORBICO TOTAL 

CALCR LIBERADO TOTAL 

CCND!C!C~ES OEL DISE~O 

CALENTA~lENTO SOBRE CAl ENT M' IE'NTO 

CRUDO ITS~O VAPOR CE BAJA PRESION 

LB/HR 700508.000 34500.000 

o.7a 

GRADOS F. 460.000' 458.000 

GRADOS F. 710.000 650.000 

PS!G 86. U\9 44.429 

PS!G 30.000 40.000 

PSI. 51> .189 4.429 

P.c. PESO o.o 
P.C. PESO 53.600 

POR CIENTO 0.700 

BTU/HR 147088624.000 

13TU/HR 210126608.000 



DTSE~O CALENTADOR OE CRUDO A FUEGO DIRECTO 

TESIS PROFESICN.Al 

DETALLES DEL CISE~C 

ESPESOR PAREC 

t-;U~ERC CE TUBOS 

LC~GITUD EFECTIVA 

f'\U~ERO CE PASOS 

ESPACIO CE CENTRO A CENTRO 

SUPERFICIE ·CE CALENTA~!E~TO 

CALCR ABSORBIDO 

NU~ERC CE ~lLERAS 

NU~ERO CE TUBCS POR HILERA 

PULGADAS 

PULGADAS 

PULGADAS 

PULGADAS 

FT2 

BTU/I~R 

SECCICN RADIAC!C~ 

5.56~ 

0.188 

192 

38.500 

4 

a.ooo 

8708,508 

112851536.000 

DAVID TORRES CAMPOS 

SECCION CONVECCION 

lO. 750 

0.237 

90 'cRUDO 

21 VAPOR 

38.500 

4 

19.350 

4082.114 

34237088.000 

15 
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CONCLUSIONES 

El objetivo de este trabajo fué escoger el calentador a fuego 

directo que mejor se adap·te a la aplicación para la cual se le requi~ 

re, desde el punto de vista técnico y económico. Para lo cual, se 

m1alizarm1 las partes fundamentales de un horno, así como los tipos 

más importantes de calentadores y se observó que el calentador tipo 

"A" resulta el mejor y más funcional para los rP..querimientos especif.!, 

cados. 

Ya que,. los métodos utilizados en el presente trabajo se pu~ 

den emplear (con las modificaciones necesarias) en el diseño de hor

nos para calentm· cualquier fluido inclusive gases, Se pueden apre

ciar claramente las aplicaciones prácticas de este estudio en cual

quier industria que requiera un sistema de calentamiento con tempe

raturas superiores a los 450°F. 

En el cálculo de la transferencia de calor se empleó un méto 

do de diseño un tanto empírico, ya que, el cálculo de este tipo de -

equipo ~•olucionó a partir de datos prácticos. Dicho método está ba 

sado en correcciones fundamentales para transferencia de calor por -

radiación y convección, aplicable a los tipos de calentadores usua

les en las refinerías de petróleo donde la combustión tiene lugar en 

un hrno sin que las flamas toquen las paredes de los tubos, ni las -

paredes del refractario. 
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La tecnología para diseñar estas unidades se desarrollo'antes 

que la teoría y gracias a la contribución de investigadores sobre los 

problemas de transferencia de calor por radiación, se ha hecho posible 

el diseño de estos hornos. De estos investigadores Lobo y Evans desa

rrollaron la teoría necesaria a partir de los datos de Hottel, para el 

cálculo de la sección radiante, y Monrad que desarrolló la teoría para 

el cálculo de ta sección de convección, los cuales son aplicables para 

el desarrollo de un diseño completo de un calentador de crudo a fuego -

directo. 

En virtud, de haber considerado un horno atmosférico se calculó 

la caída de presión utiliza..'l.do el método de Ludnig, que como ya vimos,

dicho método tiene un error máximo posible del 2Sf., lo que lo hace apro

piado para su uso. 



APENDICE 
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SThiDOLOGIA DATOS PROGRAMA 

HT Flujo del crudo por calentador (LB/HR) 

TE Temperatura entrada del crudo (°F) 

TS Temperatura salida del crudo (°F) 

EE Entalpía entrada del crudo (BTU/LB) 

ES Entalpía salida del crudo (BTU/LB) 

DR Densidad relativa 

DT Diámetro en terno tubo inicial (PULG.) 

TAE Temperatura ambiente exterior 

EF Eficiencia del horno 

ET Espacio de centro a centro de tubos, 1.8 veces (PULG.) 

FK Factor de caracterización 

FF Factor de fricción 

DE Densidad entrada crudo (LB/PIE3) 

DS Densidad salida crudo (LB/PIE3) 

TBP Temperatura de ebullición inicial del crudo (°F) 

DEQ Distancia de quemadores a tubos escudo (PIES) 

ALT Longitud efectiva de tubo (PIES) 

PEA Exceso de aire (%) 
PCC Poder calorífico del combustible (BTU/PIE3) 

PSA Presión salida del crudo (PSIG) 

DCV Diámetros equivalentes por cabeza velocidad (PIES) 

CVC Cabeza velocidad por cabezal 



THPS 

VEL 

NP 

NTE 

:1-.'MCR 

~'MDP 

wv 

EEV 

ESV 

TEV 

TSV 

VEVE 

DETV 

ALTV 

NMDPV 

NLERV 
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Temperatura promedio del horno supuesta (°F) 

Velocidad gases de combustión en la chimenea (PIES/SEG.) 

Número de pasos seleccionado inicialmente 

Número de tubos escudo iniciales 

Máximo calor radiante permisible (BTU/HR) 

Máxima caída de presión permisible (PSI) 

Flujo de vapor (LB/HR) 

Entalpía entrada vapor (BTU¡'LB) 

Entalpía salida vapor (BTU/LB) 

Temperatura entrada vapor ·(°F) 

Temperatura salida vapor (°F) 

Volumen específico del vapor (PIES3/LB) 

Diámetro externo de tubo inicial para vapor (PULG.) 

Longitud efectiva de tubo para vapor (PIES) 

Máxima caída de presión permisible para el vapor (PSI) 

Longitud equivalente retornos inicial (PIES) 
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