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INTRODUCCION

Como es el caso de muchos cdlculos de la Ingenierfa Qufmica,
los cambiadores de calor deben de ser disefiados por métodos ite-
rativos. Un cambiador de calor es seleccionado y es checado en -
detalle para asegurar su conveniencia para el servicio requeri--
do. Para el disefio de equipo muevo, el proceso iterativo continu
a hasta que se obtiene un arreglo Sptimo de la superficie de -—-
transferencia de calor. Para el disefio donde se tiene el equipo,
el proceso iterativo es mfs corto, puesto gue las variables del
equipo son fijadas,

l.- SISTEMAS DE ALIMENTACION DE REHERVIDORES DE CIRCULACION NA-
TURAL.

En cada une de los sistemas considerados, “G" es el total de
fondos (1fquido gue baja del primer plato), "B" son los fondos ng
tos, "P" es la alimentacién del rehervidor, "V" es el vapor que -
sale del rehervidor y "L" es el 1lfquido sin vaporizar que sale —-
del rehervidor.

Los sistemas de alimentacién son de ires clases:

8.- Recirculacién de los fondos netos.
" be— Circulacién de los fondos totales. (once-through)
c.- Recirculacién de fondos mixtos.

l.,l.- Alimentacién de los fondos netos.

Los arreglos empleados en la alimentacién de los fondos ne——
tos, son los mostrados en las figuras 1 y 2. Estos arreglos son -
los més simples de los sistemas de alimentacién y son particular-
mente ventajosos en pequefias torres. El tipo sin mamparas, evita
completamente los fondos internos en la torre. El tipo con mampa-
ras es algo mds simple que los otros arreglos de alimentacién, —-
Los sistemas de alimensacién de los fondos netos no requieren de
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SISTEMA DE ALIMENTACION DE LOS FOFDOS NETOS.

Venta jas:

Simplicidad.

Bueno para torres pequefias (sin mamparas).

Fo requiere plato colector.

Desventajas:

Malo cuando hay ensuciamiento térmico.

Sacrifica un plato teérico.

Tiene la mds baja diferencia de temperatura.

El tipo con mamparas le quita simplicidad.

En el tipo sin mamparas varf{a la cabeza estdtica.
En el tipo sin mamparas varf{a el flujo de los fondos

netos,
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plato colector cuando se usen con torres empacadas o de platos —
sin escurrideras.

En un servicio donde pueda haber un ensuciamiento térmico, -
los arreglos de alimentacién de los fondos netos deben de ser evi
tados siempre que la elevacién de temperatura del fluido sea apre
ciable, Una mezcla de dos o mds componentes voldtiles ebulle ‘en -
un rango de temperatura, desde la temperatura inicial de ebulli-—-
cién (temperatura de burbuja) a la temperatura final, en la cual
lo €ltimo del 1fquido se vaporiza (temperatura de rocfo) . De es-
ta manera, con los sistemas de alimentacién de los fondos netos,
el vapor y el lfquidu que salen del rehervidor deben de ser calen
tados & una temperatura mds alta que la de los fondos netos. La e
levacién de temperatura, depende del por ciento de vaporizacién
llevada a cabo en el rehervidor y sobre la composicién de los fon
dos netos. Cuando los fondos netos tienen un rango angosto de tem
peratura de ebullicién, como en el caso de un producto de fondos
de un solo componente de alta concentracién, no ocurre una elevae-
cién de temperatura significante en el rehervidor. La elevacién -
de temperatura puede ser minimizada, disefiando al rehervidor para
que tenga une alte recirculacién tal que reduzca bastante el por
ciento de vaporizacidén,

La ele. ... Jn 7e temperatura en el rehervidor, produce una —-
nds baja diferencia de temperatura entre el fluido del proceso y
el medio de calentamiento. Debe de tenerse en cuenta que una dis-
minucién en la diferencia de temperatura,no es siempre desventajo '
so, puesto que las altas diferencias de temperatura pueden produ-
cir una capa de vapor entre la pared del tubo y el lfquido y como
consecuencia, disminuir el flux de calor més que a pequefias dife-
rencias de temperatura, donde se tiene una ebullicién por nuclea-
cién. '

Una desventaja de los sistemas de alimentacidn de los fondos
netos, es que sacrifica parte de un plato tedrico, puesto que el
vapor que sale del rehervidor no estd en equilibrio con los fon--
dos netos, pero estd en equilibrio con el lfquido que sale del g
hervidor, el cual es mds pesado que los fondos netos.



-4~

Los rehervidores de termosifén requieren de un cierto nivel
de 1fquido en la torre para mantener la recirculacién a través --
del equipo. El gasto de alimentacién depende de la diferencia de
la cabeza estdtica del 1lfquido en la torre y la cabeza estdtica e
fectiva del fluido vapor-lfquido en el rehervidor. El gasto de a-
limentacién es aquel para el cual, la diferencia entre las cabe--
zas estdticas es igual a la suma de las cafdas de presién en el -
sistema, por lo que, las fluctuaciones en el nivel del 1fquido en
la torre, puede causar serias variaciones en la alimentacidn del
rehervidor, Disminuyendo el nivel del lfquido, reducird fuertemen
te el gasto de alimentacién, mientras que aumentandolo, imundard
la salida del rehervidor,

Es conveniente asegurar una cabeza estdtica constante en el
‘liquido de la torre, la cual puede ser lograda con la instalacién
de una mempara, como lo muestra la figura 2. Sin embargo, esto sa
crifica mucho de su simplicidad.

1l.2.~ Alimentacién de un solo paso.

La alimentacién para un rehervidor de un solo paso, son los
forndos totales sustraidos del primer plato, como lo muestran las
figuras 3 y 4 . El por ciento de vaporizacién es una funcién inva
riante del proceso, puesto que, los fondos netos es el 1fquidc to
tal de salida del rehervidor, o sea que no hay recirculacién del
1{quido.

Los sistemas de alimentacién de un solo paso son convenien——
tes para los servicios donde el ensuciamiento por polimerizacidn
sea probable que oecurra, puesto que, el contacte repetido del 1i-
quido con la pared del tubo caliente se previene y el aumento de
polimero es minimizado.

Puesto que el buen disefio de los rehervidores de termosifén
es generalmente limitado al 30 ¥ de vaporizacién méxima y por los
1imites del primer plato, los sistemas de alimentacidén de un solo
paso no deben ser seleccionados cuando el vapor que sale del re-—-
hervidor sea mayor que los 3/7 de los fondos netos.
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SISTEMAS DE ALIMENTACION DE UN SOLO PASO.

Ventajas:

Es el mejor cuardo hay ensuciamiento del tipo polimero.
Tiene la més grande diferencia de temperatura.

Los arreglos internos son simples.,

Desventajas:

Limitado a operaciones de un solo paso.

Limitado a relaciones de V/L de /7 .

Becesita de plato colector si no hay escurrideras.



La temperatura méxima es la de los fondos netos y es alcanza
da a la salida del rehervidor,’ aulique con torres de baja presién
(vacfo) la temperatura méxima puede ser alcanzada en la parte in-
ferior de los tubos. La temperatura minima es la de los fondos 1o
tales,por lo que, la diferencia media de temperatura entre el --
fluido del proceso y el medio de calentamiento es més grande que
con cualquiera de los otros arreglos de alimentacién recirculan——
tes,.

La tuberfa de alimentacién es ligeramente mds compleja que -
el arreglo de alimentacién de los fondos netos. Con una escurride
ra que tenga un sello de lfquido, se asegura que no fluya vapor -
por la escurridera cuando el nivel del lfquido disminuya en esta,
Cuando el fluido sea capaz de ensuciar la tuberfa de alimentacién
¥ la escurridera, debe de tomarse en cuenta la cafda de presién -
producida por tal ensuciamiento.

En el caso donde las especificaciones del producto de los —
fondos netos sean muy estirictas, es conveniente seleccionsr un esg
curridero positivo como lo muestra la figura 3 , para forzar a to
dos los fondos totales a pasar a través del rehervidor.

En el tipo que presenta un sello de 1fquido (fig. 4), es di-
sefiado pars permitir una operacidén en una condicién grande de en
suciamiento y donde las variaciones de la torre o las dificulte-
des del arranque puedan causar un sobreflujo, que en este caso -

"diluirén los fondos netos con fluido menos pesado,

1l.3.- Alimentacién de fondos mixtos.

Los sistemas de alimentacién de los fondos mixtos se mues——
tran en las figuras 5 y 6, son sistemas recirculantes y se utili-
za como alimentacién una mezcla de los fondos totales y los fon—-
dos netos,

Este sistema de alimentacién es razonablemente satisfactorio
en los servicios en donde se presenta un gran ensuciamiento y no
estd limitado a relaciones de vaporizacién bajas cuando se utili
za en rehervidores de termosifén, tal que este tipo es el mds am



pliamente usado que los otros tipos.

Este sistema tiene una temperatura mdxima igual a la de los
fondos netos, pero la temperatura media del proceso es intermedia
entre la de los sistemas de alimentacién de los fondos netos y de
un solo paso, por lo que, los rehervidores con alimentacién de —
fondos mixtos tienen una menor diferencia media de temperatura en
tre los flwidos que los rehervidores con sistema de alimentacién
de un solo paso, aunque la diferencia minima es la misma,

En el ensuciamiento térmico del tipo insoluble o debido a —
una deshidrogenacién o una carbonizacién, la temperatura signifi-
cante es la méxima lograda. Esta temperatura generalmente serd la
de la capa sobre la pared del tubo caliente a la salida del reher
vidor. En muchos casos el por cientoc de vaporizacién de la alimen
tacién de los fondos mixtos es menor que la de un solo paso tal -
que el flujo del lfguido mayor ceusa una gran turbulencia, la -
cual aumenta la accidn de lavado sobre los tubos y reduce la capa
de ensuciamiento en la pared del tubo, por lo que, en ciertos c
sos este sistema de alimentacidén puede ser més aatisfactorio,enfg
servicios donde se presente el ensuciamiento térmico que el sia?i
ma de alimentacién de un solo paso.

Los gistemap de allmentacidn de recirculacién deben de ser -
evitedos cuando se presente un severo ensuciamiento térmico del -
tipo de polimero.

La mayor desventaja de este sistema es la complejidad del a-
rreglo de las mamparas, Como en el caso del tipo de un solo paso
se requiere una escurridera, tal que las torres empacadas o de —-
platos requieren de un plate colector el cual afiade mds compleji—
dad al sistema y dificultad de mantenimiento,

Puesto que las variaciones sobre la orilla de la mampara son
milas, la alimentacién del rehervidor no es afectada por las va--
riaciones de la columna.

Puede existir la posibilidad que con ciertas combinaciones -
de flujos, temperaturas y composiciones de los fondos totales y -
del 1fquido que sale del rehervidor, alguna vaporizacién pueda o-
currir en el plato colector del sobrecalentamiento del 1fquido —-
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Mampara horizontal Mampara vertical
Pig. 5 Fig. 6
ATLIMBENTACION DE FONDOS MIXTOS,

Ventajas:
BEs satisfactorio para la mayorfa de los servicios sucios.
Es el sistema mds flexible,

Desventajas:

Sistema complejo de mamparas en la columna,

Necesita plato colector si no hay escurrideras,

Tiene una diferencia media de temperatura ligeramente infe-
rior a los sistemas de alimentacién de los fondos netos.
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que estd en este plato. Aungue ambos 1fquidos son saturados a la
misme presidén, es improbsble que la diferencia de entalpias sea -
suficiente para producir una vaporizacién apreciable.

Las mamparas pueden ser horizontales (fig. 5) o verticales -
(fig. 6), en columnas pequefias el tipo horizontal es generalmente
superior donde se requieran flujos grandee de fondos netos. Una -
ventaja del tipo de mamparas verticales, es que la tuber{a de ali
mentacién al rehervidor es ligeraménte més simple.

'2.- MEDIOS DE CALERTAMIENTO.

La condensacién de vapor de agua es el medio de calentamien-
to m€s comdn para los rehervidores, Otros medios incluyens
a,- Agua caliente
b.- Condensados a altas temperaturas
c.,—~ Medios de transferencia de calor patentados
d.~ Gases de combustidén

3.- FLUJO DE RECIRCULACION.

Termosi7  sizrifica un movimiento debido a las diferencias
de densided en las piermas, frfa y caliente de un sistema circu——
liante. E1 arreglo de flujo entre el fraccionador y el rehervidor
es mostrado en la figura 7 . El lfquido fluye de la reserva de la
torre a través de la tuberfa de alimentacién a la base del reher-
vidor,donde es distribuido uniformemente en los tubos. La tuberia
de alimentacién puede incluir vélvulas y otras resistencias al —
flujo. :

En la base de loa tubos, el 1lfquido estd debajo de su tempe-
ratura de ebullicidn debido a los efectos de la presién hidrosté-
tica y al calor perdido en las lineas de circulacién. Asf, en una
parte del trayecto de los tubos, unicamente se transfiere calor -
sensible. Al alcanzar la temperatura de ebullicién, empiesza la va
" porizacibén y se establece un régimen de flujo a 8os fases, el -—-
cual afiade una gran complejidad al balance de presiones entre las
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piernas, fria y caliente.

La figura 8 es una representacién idealizada de los efectos,
presién-temperatura en un rehervidor de termosifén, en donde la -
escala de temperaturas estd acentuada.

Para rehervidores de termosifén, el disefiador debe de hacer
un balance entre la pierna frfa (de la reserva de la torre al re-—
hervidor) y la pierna de vaporizacién (del rehervidor a la torre).
Asi, la cantidad vaporizada influenc{a la velocidad de recircula-
cidén.

Para rehervidores de un solo paso con circulacién natural la
velocidad de recirculacién es fijada por el gasto que sale del —-—
fraccionador y el cociente L/V que sale del rehervidor.

4.~ FLUJO A DOS FASES.

Para destilaciones secas el flujo vapor-lfquido ocurre a tra
vés de la trayectoria CDA en la figura 7. Para destilaciones con
un soporte inerte, el gas (usualmente vapor de agua) frecuentemen
te es esparcido abajo del espejo inferior de los tubos y el flujo
gas-l{quido occurre a través de la trayectoria BCDA,

Bl flu s ..currente de los sistemas gas-lfquido no puede ser
descrito tan simple como que cada fase fluyera sola. La descrip-——
cién puede ser empfrica acordando al mecanismo, laminar-laminar,
laminar-turbulento, turbulento-laminar y turbulento-turbulento.

La notacién se refiere al mecanismo de flujo que cada fase -
tendrfa si fluyera separadamente a través de un conducto., Para ——
flujo vertical el mecanismo de las dos fases generalmente es tur-
bulento-turbulento.

El flujo a dos fases es generalmente descrito de acuerdo a -
modelos de flujo. Tales modelos se basan en observaciones visua—
les y para un tubo horizontal puede tomar las siguientes formas:
burbuja, plug, estratificado, ondulasdo, slug, amilar y disperso -
que se muestran en la figura 9 .

Para flujo vertical, unicamente cuatro de los tipos de mode-
los de los flujos han sido observados, en orden como se vd incre-
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&.- Burbuja
b.~ Plug
c.- Estratificado

d.- Ondulado
e.- slue
f.- Anular

g.— Disperso
Fig. 9.~ Modelos de flujo a dos fases en una tuberfa horizontal.
mentando la vaporizacién (de la base hasta el tope de los tubos)

que son los siquientes: burbuja, slug, anular y disperso, que 08
ten ilustrados en la figura 10.

(RHEH

Vel
=g

N T2 Z2Z2 72T TI2TI 72T
L TG T I BTG TF DT85

N2 27T 7T T 22T D)

L]
Burbu ja Slug Anular Disperso

Fig., 10.- Modelos de flujo a dos fases en una tuberfa vertical.
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Bn la mayorfa de los rehervidores predomina el flujo Slug. -
Le transformacién de burbujas en slugs o "pistones" de ges es ré=-
pida una vez que empieza la ebullicién, Los slugs de gas se acele
ran mds rapidamente que el lfguido y crean un resbalamiento entre
las fases. Los efectos de gravedad causan que algo del lfiquido —
caiga con el resultado de un flujo fluctuante y con efectos de —-
cafda de presién., Aunque cada tubo tiene tal operacidn, el efecto
combinado de muchos tubos resulta en una condicién de seslida del
rehervidor m4s o menos estable. A la salida, sin embargo, el va—
por tiene una velocidad mayor que la del liquido. El1 1fquido neto
que se arrastra hacia arriba y la diferencia de velocidades de ca
da fase deben ser consideradas en el disefio del flujo de recircu-
lacién,

Bl flujo anular, el flujo disperso y su régimen de transi- -
cién también deben ser considerados cuando la vaporizacién en el
rehervidor es alta. El modelo de flujo disperso debe ser evitado,
puesto que la fase gaseosa es contimua y las velocidades de trans
ferencia de calor son muy bajas,

Los rehervidores de circulacién forzada o de bombeo se utili
zan solamente en instalaciones reducidas o en aquellas en donde -
los productc- Tiv2les inferiores son lfquidos muy viscosos y la -
cafda de presién a través de la tuberfa y del rehervidor son tan
grandes que impiden la circulacién natural.
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ASPECTOS PARA LA SELECCION DE UN REHERVIDOR.

Cada uno de los tipos de rehervidores presentan sus ventajas
que deberdn ser consideradas para la seleccién de un caso especi-
fico. Los aspectos principales que se deben considerar en la se--—

leccién
ao"
De=

Co—
de=
e,~
fo-
go—
h.-

La
terio y

de un tipo de rehervidor dado son los siguientes:
Transferencia de calor (mi{nima 4rea posible).

Aspectos de limitacidén de espacio y requerimientos de tu-
ber{a para la interconexién del eéuipo.

Facilidad de mantenimiento,

Comportamiento al fenémeno del ensuciamiento.

Tiempo de residencia admisible del fluido.

Bstabilidad de la operacién.

Costos de operacién.

Bnrigquecimiento de los vapores, para el caso de vaporiza-
cién de una mezcla de multicomponentes,

seleccién, sin embargo, dependerd en buena parte del cri-
experiencia del disefiador, puesto que es posible que un -

servicio dado de vaporizacidn pueda ser cubierto por varios de —-
los tipos de rehervidores.
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LIMITACIONES GEKRERALES PARA LOS METODOS DE DCKALD Q. KERFK,

Limitaciones de flux de calor y diferencia de temperatura.-
Puede suponerse que las condiciones de proceso podrdn siempre es-
tablecerse de manera que solo se vaporice parte del lfquido ali—
mentado al rehervidor en donde el méximo flux de calor ocurre & -
la diferencia critica de temperatura y que es una limitacién del
mfximo coeficiente que puede obtenerse. Después de la diferencia
critica de temperatura, tanto el coeficiente como el flux disminu
yen, la disminucién se debe a la formacién de una pelfcula de va-
por en el tubo.

Las restricciones siguientes se observardn en todos estos mé
todos;

I.- Flux de calor,.

8.~ El flux mdximo permitido para rehervidores de circulacién
natural para vaporizar sustancias orgédnicas es de 12,000
Btu/(hr)(pie cuadrado). »

Do~ El flux méximo permitido para la vaporizacién de solucio-
‘nes acuosas de baja concentracién o de agua usando circu-
lacién natural es de 30,000 Btu/(hr)(pie cuadrado).

II.- Coeficizi . de pelfeula.

a.,- El méximo coeficiente de pelicula permitido para vapori--
zgr sustancias orgdnicas en circulacién natural es de 300
Btu/(hr)(pie cuadrado)(°F).

b.- Bl coeficiente mdximo en circulacién natural para la vapo
rizacién de agua y de soluciones acuosas de bajs concen--
tracién es de 1,000 Bty/(hr)(pie cuadrado)(°F),

Correlaciones entre el flux méximo y el méximo coeficiente -
de pelfcula,- Los objetos de las limitaciones anteriores son la e
liminacién de todas las posibilidades de interferencia por vapor.

Determinar cuando un rehervidor excede o no el flux permiti-
do, se logra dividiendo la carga total de calor por el total de -
la superficie de transferencia de calor. Por el mismo razonamien-
to, el mdximo valor el coeficiente .e disefio "UD" que puede anti
ciparse estd dado por UD = (QA)(1/ T) no obstante el factor de -
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obstrucciédn que resulte. Cuando se establece la temperatura del =
medio de calentamiento se ve que el uso de grandes diferencias de
temperatura también requiere la disminucién de "UD" que a su vez
d4 un valor alto de R4 = 1/UD - 1/UC . Un factor de obstruccién -
grande no es esencial para una operacién continua del rehervidor
desde el punto de vista de obstruccién, siné unicamente como pre-
ventivo en contra de la interferencia por vapor. De acuerdo con -
esto, cuando la temperatura del medio de calentamiento puede se--—
leccionarse independientemente, como por ejemplo, fijando la pre-
sién en el caso de vapor de agua, no se necesita seleccionar un -
vapor de diferencia de temperatura mayor del que 44 un "UD" correg
pondiente al factor de obstruccién deseado.
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REHERVIDORES VERTLICAL:S DE TERMOSIFON.

Estos rehervidores son generalmente los més baratos, fédciles
de soportar, féciles de limpiar y los méds compactos. Los termosi-
fones son algunas vaces mirados con escepticismo, basado en expe-
riencias desafortunadas debidas a malas aplicaciones y disefio im-
propio. Los errores tipicos incluyen disefios basados en excesivas
vaporizaciones, basados sobre el coeficiente de transferencia to-
tal en lugar de los fluxes y el uso de diferencias de temperatura
excesivas que ocasionan una ebullicién de pelfcula en vez de una
ebullicién nucleada,

Los termosifones verticales son generalmente colgados de la
torre, por lo que se minimizan los cimientos, estructurass y reque
rimientos de 4rea. No se deben de instalar mds de cuatro rehervi-
dores en paralelo verticales en una torre., La mayorfa de los ter-
mosifones utilizan tubos de ocho pies de largo aunque los hay de
16 pies de largo, pero generalmente no se puede disponer de mds -
de 12,000 pies cuadrados de drea de tranaferencia de caloz por to
rre. '

Los rehervidores de termosifén verticales utilizan una des—-
carga del flui” w=uy corta la cual se conecta directamente del ca
rrete superior & la torre, esto minimiza la cafda de presidn y el
costo de la tuberia.

Estos rehervidoresstienen el fluido del proceso en los tubos
por lo que se hace simple la limpieza y el mantenimiento normsal.

Puesto que el medio de calentamiento es muchas veces un flui
do muy limpio (tal como el vapor de agua), puede ser posible minj
migar el costo del rehervidor especificéndolo que sea de cabesa~-
les fijos.

Los rehervidores de termosifén deben de ser evitados donde -
se trabaje con fluidos viscosos, altos porcentajes de vaporiza- -
cidén, bajos flujos del proceso y cuando fluctua el nivel del 1f--
quido de alimentacidn.
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Figura 11.- REHERVIDOR VERTICAL DE TLRMOSIFON.

Ventajas:

Altos coeficientes de transferencia. Econémico.

Compacto. Requerimientos minimos de tuberia.

Poco tiempo de residencia para el fluido en la zona de calen-
tamiento (alta velocidad del fluido).

No se incrusta facilmente (alta velocidad del fluido).
Control relativamente fdcil (si se mantiene constante el ni—-
vel del 1lfquido en la entrada).

Fécil de soportar en la torre. Minimiza problemas de estructy
ras y espacios requeridos.

Fdcil de limpiar.

Desventajas:

Requiere alturas de faldén elevadas, necesarias para facili--
tar su mantenimiento.

Impropio para fluidos viscosos.

Limitacidén en la superficie de transferencia de calor por el
mimero de envolventes que pueden soportar.
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d.- Limitado a vaporizaciones que no excedan de 30 %.

€.~ La recirculacién estd limitada por aspectos de la hidrdulica
del sistemas, de acuerdo al nivel del lfquido disponible y las
diferencias de densidades en las fases liquido-vapor.

f.- El vapor que sale del rehervidor no est€ en equilibrio con el
1fquido que sale de la torre por los fondos, por lo que el re
hervidor no equivale a un plato tedrico, excepto a recircula-
ciones muy elevadas.



TEORIA DEL METODO DE JAMES R. FAIR.

Superficie de transferencia preliminar.- Dospués'de la selec
cién del tipo de rehervidor y del medio de calentamiento, es nece
" saria una estimacién preliminar del coeficiente de transferencia
de calor global;

% = T = AT 4T Ty 4Ty (1)
Donde:
T, = Reaistencia del 1fquido del =~
proceso.
rfp= Resistencia del ensuciamiento

por el lado de los tubos,

r_ = Resistencia de la pared del -
tubo.

Ton= Resistencia del ensuciamiento
por el lado de la coraza.

Ty = Resistencia del medio de ca--
lentamiento,

Esta ecuacidén puede ser rearreglada y acortada para el dise-
fio preliminar,

1
U= o (2)
rp+rh
Donde:
‘ +
re = rp rfp
Ty = Tu4Tep 4Ty
Los valores de estas resistencias, basados en datos de opera
cién estan en la tabla 1 . Entonces se calcula la superficie de -

transferencia preliminar, por medio de la ecuacidn de transferen-

A:U%F (3)

cia de calor;



Donde "A" y "U" se refieren a la superficie interna de los -
tubos.

Cafda de presién en la pierna de entrada.- Con referencia a
la figura 7, el balance de energia entre los puntos A y B es;

v
1 -
dP + fL%dZ+ JLEde+ fLEEdWB-HiI =0 (4)
Donde:
P = Presién, 1by/pie’.

Z = Altura, pies,
V;, = Velocidad del 1fquido, pies/
seg.
Ws = Trabajo hecho por el sistems,
pies de 1lfquido.
F = Pérdidas por friccién, pie —-
lbf/lbm
¥y los otros términos estan en unidades de libra~pie-segundo. Los
cambios en la velocidad del 1lfquido son normalmente considerados
en los efectos de pérdidas por friccién, as{, dvy =0 . Las pérdi
das por fricecidén se evaldan con la ecuacién de Fanning;

2
i (5)
i,e
Donde:
f = Factor de friccidén de Fann-
ing.
1)1'e = Didmetro interno de entrada.

Integrando 1la ecuacién 4 y sustituyendo la ecuacién 5 en la
4 nos queda;

4£VZ 7 LB,
APG = PB—PA = L gcAZ- L gcA'D— W— (6)

Esta ecuacién es la bdsica para el disefio de la pierna de en
trada, en la cual [Ws es diferente de cero unicamente en rehervi
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dores de circulacién forzada.

Cafda de presidn en la pierna de salida.- Con referencia a -
la figura 7, es entre los puntos B y A donde se aplica de nuevo -
la ecuacidén 4, pero dVL es diferente de cero y dWs = 0 y las pro-
piedades ffsicas se refieren a la mezcla vapor-liquido.

La ecuacién es;

- = £ . -

APg = Py-Py = —23 j’odf aZ- 25 | fae Var WVae aF (1)
Cabez; estd- Aceleracidn per- Pérdidas
tica perdida dida por friccidn

Puesto que las propiedades de las dos fases varfan a través
del rehervidor, la ecuacién 7 no se integra tan fecilmente como -
la ecuacién 4 . Los tres términos de la ecuacién 7 serdn conside-
rados separadamente en las siguientes secciénes.

Cabeza estdtica perdida.-'Com referencia a la figura 7, el e
fecto de la cabeza estdtica entre las elevaciones de C y D, go- -
biernan la circulacién, En la pierns de salida, la densidad varia
con la vaporizacién y la ecuaeidén,

=APgyy = &5 J'fdf az {(8)

no puede ser integrada directamente. La densidad de las dos fases
estd definida por

Fag = Fy'Re + FioBy (9)

donde Ry = (l-Rv) es la fraccién volumétrica del liquido a cual——
quier punto a lo largo del tubo del rehervidor. Este factor se e-
valia de la figura 8 de la referencia 3 .

Por los efectos de resbalamiento entre las fases, RL no es u
na funcién unicamente de la fraccién en peso del vapor. Para co—
rrelacionar RL' as{ como otras propiedades, es conveniente intro-

ducir el pardmetro iy 3
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W 0.9 Fv 0.5 / » \0.1
w-(8)(7)(2) o)

Donde el subindice "tt" se refiere al flujo turbulento-turbu
lento. Este pardmetro representa el cociente de las energfas ciné
ticas del lfquido y del vapor.

Es necesario definir también, el pardmetro "qy“, el cual es
el siguiente;

0.5 0.1
(\]V__<fv> /“L> = xtt (11)
X Fx o il — 5.
£ 2 (W /W)

Para los casos donde hay un cambio signiticante en la pre- -
8ién a través del tubo del rehervidor, '“F' no es una constante.
Sin embargo, se puede asumir un valor promedio constante.

Aceleracién perdida.- Conforme la vaporizacién se lleva a ca
bo, hay una conversién de la energfa de la presién estdtica a mo-

‘mentum de la mezcla. El término de la aceleracién perdida de la e
cuacién 7 es ;

- A = | f_ v, av =i1'-(v -V ) (12)
L~ cae gc df "df "'df ~ gc ‘'df,s L,e

Como es el caso usual, el 1lfquido y el vapor no fluyen en el
tubo del rehervidor con velocidades iguales, por lo que, @3 nece-—
sario separar los efectos de cada fase en la ecuacidén 12 ;

%

1| &2 o2 Gy’
_A? = e + b — (13)
ace gC R; 1 K v L
2
G 2 £ 2
T 1l-x L x
_AP = + - - (14)
ace ~ gc rp v Tor

Si el grupo dentro del paréntesis rectangular en la ecuacién
14 es designado por X ;
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“AP e = (15)
Donde " X" es evaluado con los valores de salida del rehexrvi

dor, o sean, X, RL’ y Rv.
Pérdidas por friccidén.- El término de pérdidas por friccién
puede ser expandido para incluir la trayectoria entera BCDA de la

figura 7 ;

-APp = -APp 5 - APp o AP py (16)

Considerando la longitud C-D, el término de pérdidas por =—-
friccién es ;

4 T3¢ Gap Vap 4L

-A%p cp ™ T T, , (17)
9
AP - f 42,7, dl (18)
To'F,C-D " 2o Dy o af 'af
9

Donde 'tdf“ es el factor de frieccidén pars las doa‘fases (adi-
mensional), y es una funcién compleja del tipo de flujo y cantida
des relativas de cada fase. Si el fluido fuera todo lfquido, el -
término de la friccidén perdida serfa ;

G Iy
-APF,L = m—’:— 4 £ 4L (19)

Si la ecuacién 18 se divide por la ecuacién 19, se obtiens -
un pardmetro de Lockhart y Martinelli ;

9
APpar _ J8 24 V4 @@ -4

AP i
?,L j4f v, dau

(20)

‘el cual estd referido al flujo del tipo turbulento-turbulento, y
éste se puede evaluar de la figura 9 de la referencia 3 .
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Lado del medio de calentamiento r§
Condensamiento de vapor de agua
Enfriamiento de agua caliente
Enfriamiento de aceite caliente
Gases de combustién

Lado del medio por vaporizar r£
Hidrocarburos 02-04
Gasolinas y naftas
Aromdticos
Alcoholes 02-Q7
Hidrocarburos clorados
Agus (presién admosférica)

Limpio

0.0005

0.0025

0.0080
&

Limpio
0.0030
0.0050
0.0030
0.0030
0.0040
0.0015

Servicic
0.0010
0.0045
0.0100

.

Servicio
0.0040
0.0060
0.0040
0.0040
0.0070
00,0025

& Para este fipo de rehervidores, se debe estimar el area en base

del flux de calor:

Zona de radiacién @A = 10,000 Btu/(hr)(pie?)(OF).
Zona de comveccién  Q/A = 3,500 Btu/(hr)(pie?)(°F).
Tabla 1.- RESISTENCIAS PARA EL DISENO PRELIMIMNAR.

Velor Definicién

X Dos terceras partes de la vaporizacién
de salida

s R; basado en una tercera parte de la va

porizacién de salida

;?Ef Densidad de las dos fases basado en EE
ag Pardmetro de cafda de presién basado en

2/3 de la vaporizacién de salida.

ALC—D Longitud del tubo en la cual ocurre la

vaporizacién

Az Distancia vertical en la cual ocurre el

flujo a dos fases

Célculo
X = 2x/3

Fig. B,Nf. 3

para x = x/3
Ecuacidén 9
Fig. 9,ref 3
Para x = 2x/3

Tabla 2.~ VALOR:oS PARA EL NLTOD0 CORTC Lk LA RECIRCULACICN.
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Los términos de la ecuacién 16 referentes a las longitudes -
B-C y D-A de la figura 7, se manejan convencionalmente. La expre-
, 8ién resultante para el término de pérdidas por friccién para la
pierna de salida es la siguiente ;

D
AP = (A®/AL)(ALg o) +J(AP/AL)L 552 dL
c

i (AP/AI’)L,s ¢§ 1B, _ (2)
Dondes 2
4 £V )%
(AP/AI.)L = —Z-E‘:—I‘ﬁ ,» en los tubos (22)
2
& " ¥
(AP/AL)y g = ‘2?:'1“5;';1‘ , en la salide (23)

Balance de presién.- Para condiciones de estado estacionario
la circulacién estd gobernada por la igualdad ;

AP = PyP, = =AP, (24)

Sustituyendo los valores de las ecuaciones 6, 7, 8, 15 y 21
se obtiene la ecuacidn primaria de disefio ;
2
42,V f’L LE,

' ,6 Lse _
= f-L EE (ZC_.ZD) - FL E-a Aws - > 5°'D1,e =

& P p S ) 1 2
gcc ag 92 + g 71 * 7&e Di,t (4 1, Vg AI‘)]3-(}

2 2
va.s f1’.. ¢sms
2 geld

4 :f.’I'J

(25)

‘D
( 2 12
+ ) 4 £ VP ¢ dn | +
C

Esta ecuacidén es completamente rigurosa y es conveniente pa-
ra la integracién paso a paso a través de los tubos del rehervi--
dor desde Ba D . '

i,s



Une solucién aproximada de la ecuacién 25 se puede obtener -
tomando valores medios efectivos de "¢2“, = 9df" y "VL" en la --
longitud C-D, integrando la ecuacidén 25 y multiplicandola por ge
" se obtiene la ecuacién 26 ;

v.2
41 —
"LGAZc-D"PLEA""—I"&T%“_— far & D2gp
2 2
+%22§ 4‘1.",1 ALg ¢ j)L+"f1." ,2 ’01. ALg p
71 20, R
4 z s 2
Lo 2; e (26)
98
Donde:

V2, = (aV/a,)? (21)
vL?l = (Qv/"'r,t)z (28)
VL':‘Z = W (1-3)/ay , 2 (29)
Ve = @7 (-x)/a 2 (30)
B® = Wyifn 2 (31)

Sustituyendo las ecuaciones 27,28,29,30 y 31 en la ecuacién
26 y multiplicando por " 91." y sustituyendo QV2 P% = T2’ se Ob=——
tiene la ecuacién 32 ;

_ 2 £ _ W
P, 8 (Pim Fag) B2 - $1.2 g AWe w ——Lug T @

2 2 (,_3zy2 A2
21, Wy Alpg 217 ¥y~ (1-x) 27 Argp

+
E )
&pt Pyt 8p.¢ Di,¢

2 2 2 2
4 2 fL,s wT (l'xs) ¢s 1B, = w’J.‘ X
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Si a la ecuacién 32 se le multiplica por el drea de la tube-
ria de entrada al cuadrado y se le saca '1.2 como factor comin, se
obtiene la ecuacidén 33 ;

-
2 ) 21 o LBy

. o882 (Prm Fag) Nz - Sy AWe =W, "
(“. ;e
2 —c
+2£L<a. > -AD-I}-Ea, ¢2(1-i)2%£9=]—’
8r,t 1,% 1,
2 2
LB a_ \
2 (B 8 e
+ 21 (1-x_) <—> + <—- (33)
L,s 8 a, ni,a X a /)
' Despe jando de la ecuacién 33 .,'TZ.. se obtiena la ecuacién ——
34
WT2 = ?L g aea (:( ?L' S’df) AZ - 371‘ A"B]
7 2 —
(22 1B a AL A
L,e e e B-C 2 zy2 C-D
§ —p——+ 21t ( > € (1-x) ]
. i,e L\&p ¢ Dy ¢ ¢ ot |
2 2
1E /a
2( Be 8 3 e 1
+ 2 f (l=x_) <—-—> + —> (34)
L,s - 8g i,s b K <] J
Donde: _
fdf = Densidad promedia efectiva de las dos fases,
é‘? = Pardmetro de cafcla de presidén media efectiva,
(dos fases,/fase 1{quida), a la vaporizacién me~
dia efectiva.
a
= £_ = Cociente de 4reas de flujo transversales,(tube-
T,t

r{a de entrada, total de los tubos'.
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a

EE = Cociente de 4reas de flujo transversales,(tube-
s riae de entrada/tuberfa de salida).

Esta ecuacién en la mayorfa de los casos es suficiente para
propésitos de diseflo, excepto para cuando hay un cambio signifi—-
cante en la densidad del vapor en los tubos.

Las ecuaciones 25 y 34 son las ecuaciones de disefio para es-
tablecer el flujo de recirculacién. La ecuacidn 34 es conveniente
para integraciones paso por paso con valores de x,B.L, ?dr y ¢2 -
variando a lo largo del tubo. Bsta ecuacién, también puede ser u-
tilizada para el método corte, dependiendo de la propia seleccidn
de los valores medios efectivos. Bn la falta de datos especificos
se recomiendan los datos de la tabla 2.

Transferencia de calor.- Para los cdlculos de la transferencia de
celor es conveniente considerar dos zonas en el tubo del rehervi-
dor. Bn la zona de calentamiento sensible (longitud B-C en la fi-
gura T) el 1lfquido es llevado a su temperatura de ebullicién por
medio de transferencia de calor por conveccidn. Los cdlculos para
esta zona son fdciles una vez que se ha establecido la recircula-
cién. En la zona de vaporigzacién (longitud C-D en la figura 7) la
transferencic .. zalor ocurre por los mecarnismos de conveccién a
las dos fases y por ebullicién_ nucleada.

Zona de calentamiento sensible.- El 1fquido que entra a los
tubos pierde presién total y ganas temperatura en esta zona, 10 —-
cual esta sefialado en la figura 8 y se representa por la ecuacién
-1, = QAL (2 ) (35)
donde TB y PB se refieren al 1fquido que entra a los tubos., L8 ——
curva de la presién de vapor se puede aproximar por la siguiente
ecuacién ;

T-T, = (AT/AP)sat(P-PA) (36)
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51 T, =By (no hay pérdida de calor de la torre al rehervi--
dor), las ecuaciones 35 y 36 se pueden resolver simultaneamente y
rearregladas para dar ;

(AT/AN

(37)
5 "

Que es la fraccién de la cabeza que se puede obtener entre 10§ —=
puntos A y B que representa la zona de calentamiento sensible,

Si se desprecié la friccién en la zona de calentamiento sen-
sible y si el nivel del lfquido en la torre se mantiene a la altu
ra del espejo superior del rehervidor, la ecuacién 37 nos d4 la -
fraccidn de la longitud del tubo para el calentamiento sensible.

Los términos de la ecuacién 37 se evalidan de la siguiente ma
nera:

El valor de la presién en la entrada de los tubos es ;

(2,- )P b F
B~ chg+PA-_IJIIA'I—G (38)

La pendiente de la curva de presién de vapor (AC[‘/AP)sat se
puede estimar de tablas termodindmicas. El término AT/AL se ob-
tiene de un balance de calor ;

7D, . Fh, (T .~T)
m 143 ; Lw L (35)

donde el coeficiente de transferencia de calor se calcula median—
te la ecuacién de Dittus-Boelter para calentamiento;

0.8 0.4
D, , G
b, = 0.023 ]:I’t e EL‘E;% (40)

Y el término - AP/AL se calcula con la siguiente ecuacién;
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B - rdes + S @

El segundo término de la derecha generalmente puede ser nuli
ficado,

A presiones de operacidén altas, la pendiente de la curva de
la presidn de vapor (AT/AP)sat es pequefia y no tiene influencia
en la ecuacién 37 y la mayorfa de la longitud del tube se utiliza
para la evaporacién. En cambio, en operaciones a vacfo, una parte
significante de la longitud del tubo se utiliza para el calenta--
‘miento sensible. ‘

Transferencia de calor por conveccidn a las dos fases.- Como
en el caso de la cafda de presién, la transferencia de calor a —
mezclas de vapor-lfquido es mayor que para cualquiera fase fluyen
do sols.

La siguiente ecuacidén se puede aplicar para la vaporizacién
de alcoholes, hidrocarbturos y sistemas aire-agua;

hdf 1 0.5
Ec— = 3.5 (x;;\/ (42)

La ecuacidn 42 estd basada en estudios de ebullicién ern equi
po.termosifdn vertical y se aplica cuando se utiliza la ecuacidn
40 para el cdlculo de hc. Esta ecuacidén no debe de emplearse cuan
do el régimen de flujo es disperso,.

Ebullicidn nucleada.- Abajo del punto del méximo flux de ca-
lor, los coeficientes de pelfcula se pueden correlacicnar con las
siguientes ecuaciones;

YA

m(2=2p )" (43)

_ m o_m yI=1 \
hvap = m(;w *L) (44)
donde "m" y "n" son constantes y caracterfsticos del material a -
ser vaporizado, el sistema de presién y la nraturaleza de la super

ficie de transferencia ae calor.
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Una tabulacién de datos experimentales de ebullicidn nuclea-
da se presenta en la tabla 5 de la referencia 3., Esta tabla sirve
como una gufa para establecer los coeficientes de ebullicién nu--
cleada con las siguientes bases:

1.- Las mezclas tienen coeficientes intermedios de los que corres
ponden a los materiales puros.

2.~ Los coeficientes para los materiales que faltan se estiman re
lativos a los datos gue ha& en la tabla.

3.~ Las variaciones de las condiciones de superficie y sistemas -
de presidn se deben de tomar en consideracidn,

La diferencia critica de temperatura se obtiene de una modi~-
ficacién de la ecuacién 43 ;

1
(ToTL)mdx = s /\ﬁ)m;: (45)

Coeficiente de pelfcula combinado.- Para cuslguier pumtec en
la zona de vaporizacién, se puede postular que la transferencia -
de calcr se componre de contribuciones de las dos formas de trans—
ferencia ;

bVap = <)(hc i @hdf (46)

Las constantes empfricas "OX" y "M ge obtienen de datos ex
perimentales. Para rehervidores verticales de termosifén, la - -
transferencia por conveccién usualmente predomina y es convenien-
te asignar =1,0 .

En los primeros pasos de la ebullicidn (flujo burbuja) * X
tiene valores como minimo de la unidad. En el flujo slug, "A" ——
tiene valores entre cero y la unidad. &n el flujo anular solo ocu
rre transferencia por conveccidn y <X = 0.

La figura 12 de la referencia 3 presenta valores de " X" con
venientes para propdésitos ae disefio.

Finalmente, el coeficiente se calcula comc un promeaio de --
las lengitudes;
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. = Alg ¢ By +IALC-D Byap ik

El pardmetro "ojp" para las grdficas en el articulo de la re-—
ferencia 3 se calcula con la siguiente ecuacién;

p 0.5 /u 0.1 X
fL by (W /W) X



TEORIA DEL METODO DE C. H. GILMOUR.

Los balances de calor para cada una de las cuatro resisten—
cias a8 la transferencia son:
Para la pelicula por el lado de loa tubos;

W XL =hl A AT1 (49)

Para la pelicula por el lado de la coraza;

W, A_ =h2a AT2 (50)
Para la pared del tubo;

WA =h, A AT3 (51)
Para el ensuciamiento;

W, A, =h,A AT4 (52)

Cada ecuacién de balance de calor es resuelta para AT & sea
la cafda de temperatura a través de cada resistencia. La suma de
estas diferencias de temperatura es igual a la diferencia total -
de temperatura ;

AT + AT2 + AT3 + AT4 = AT, (53)

Dividiendo ambos lados por [}TT tenemos j

7%7— ‘ﬁ‘r M AT;' (54)

Cada uno de los cocientes en la ccuacién 54, después de ha--
cer las sustituciones que se indicardn posteriormente, nos dardn
unzs ecuaciones de cuatro factores ; numérico, de propiedades fi-
gicas, de trabeajo y de disefic mecédnico, que son los siguientes;
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Fa Fp PP Fw Fn
0.1 su003
- 230.3,‘0.20.0.425>( P (w A /
é"?r' -0.635< Yor— ) =% ) (St \‘-———-5—3”) ) (55)
ﬁ%‘g-SSS ze1/3 /3 4/37‘>(
T s2 ¢ N‘V3d‘73 (56)

ﬁ%=159 <k—‘1;> GZE’I’;I) (%) (57)
oo (3) (o) (rd) om

La férmula fundamental para el coeficiente de transferencia
de caler pera la pelfculs por el lado de los tubos es la siguien-
te ecuacién desarrollada por Gilmour;

0.425
0.6 0.3
o <C ﬂ) ( PP:;) <I}G> = 0.001 (59)

en donde la masa velocidad estd definida como el pesoc del vapor =
rroducido por pié cuadrado de superficie multiplicado por el co—
ciente de las densidades del 1f{quido y del vapor;

=)
G = L. —L- (60)

I;,t Pv

sustituyendo ademés las siguientes ecuzciornes;

Vebver k = 0.86 ¢ s¥3/ uls3 (61)
"L = 62.4 8 (€2)
K= 2,42 ZE (63)
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se obtiene la ecuacién para el coeficiente de transferencia de ca

lor ;

¢ §1e075 pp0.85 v T
h = °'316 SuLo ") 0.425_5)'0"7 T‘S oy (65)

Sustituyendo "hl" (ecuacidn 65) en la ecuacién 49 se obtiene
la ecuacidén final de disefo que es la ecuacién 55 , Donde el va——
lor de "W" para este método estd en mileg de libras por hora,

Para obtener la segunda ecuacidén de diseiiv, se despeja la e--
cuacién 50 pare AT2 y dividiendo por AT, nos queda;

ﬁmz 1000 Yy My (66)

p b B2 MT

Donde:h2 ooss g’ ? 271/3 —_
L] /A, r‘

) M= %ooo Lj (68)

Sustituyendo la ecuacién 61 y 68 en la 67

s 0.82 N3 gok/3

= MR TP /A1/3 (593

Sustituyendo la ecuacién 69, 62, 63 y A = N T (60/12) L , en
la ecuacidn 66 dos d€ la segunda ecuacidén de disefio que es la e——
cuacién 56.

Para obtener la tercera ecuacidn de disefio despejamos de la
ecuacién 51 para AT3 y dividiendo por ATT nos queda;

1000 W, A,
ﬁq\l R (70)

Donde

By = 2 %, g2



.

Sustituyendo a h, y A en la ecuacién 7C nos d4 la tercera @
cuacién de disefio que es la 57.

Despe jando de la ecuacién 52 para AT4 y dividiendo por ATT

nos quedas;
1000 W_ )« -
7
éq T

Sustituyendo a"A"'nos d4 la cuarta ecuacién de diseflo, que es
la ecuacién 58 ,
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TEORIA DEL METODO DE GORDON A, HUGHMARK,

Me joramientos recientes en las correlaciones para cafdas de
presién en flujo ga&»liquido sugieren un procedimiento méds exacto
para la estimacién de la recirculacién, Las correlaciones estdn -
basadas en la ecuacién de energf{a mecédnica para flujo gas-lfquido
isotérmico, que se reduce a la siguiente ecuacidr si se asume que
hay un cambio lineal con la presién;

g W) (2-2))

Py=P, = APgp + gc 1 + T

W

2 .2 2 .2
LV V) + W (Voo -V 5y)

+ ge W v+ W&vy) (72)

Donde el término de la aceleracién perdida es iguasl a cero -
en flujo isotérmico en tubos cortos.

Procedimiento de disefio:
1.~ Estime la superficie de transferencia de calor para el reher-
vidor con el calor por transferir., Esta estd basada sobre un .coe-~
ficiente de transferencia de calor total y en una diferencia de -~
temperatura supuestos. Calcule el mimero de tubos requerido por -
la superficie de transferencia de calor basado en un didmetro de
tubo espec{fico y en una longitud (tubos de una pulgada por ocho
pies de largo son frecuentemente usados para los rehervidores co-
merciales),
2.~ Suponga una velocidad de entrada al tubo del rehervidor entre
0.5 ¥y 1.0 piles/seg. y calcule la cafda de presién en los tubos,en
la salida y en el carrete superior (la cafda de presién en la li-
nea de entrada y en el carrete inferior son nulas) de la siguien—
te manera:

a.~ Asume que una regidn de fase 1lfquida existe conforme el
1fquido fluye hacia arribs hasta que la temperatura corresponde a
la temperatura de ebullicién para una elevacién en el tubo del re
hervidor, Una ecuacién para calcular la cafda de presién en dos -
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fases en su forma polinomisl es;
(A2gp/ P 4p)-(AP/ §1) = 0.8438-0,8175y+0.0111(Fr/100)
+7. 225y, (Fr/100)-19. 245y 2(Fr/100) +0, 000565 (Fx/100) =

~0.047 3y, (Fr/100) 2,0. 0556yL2(Pr/100 )2413. 337yL3(Fr/1oo) 3

(73)
Donde:
W, v
S (74)
S % o
L 1L Y v
2
(ﬁivi + w“vv
%
Fr = : (75)
CRR

La ecuacién 73 muestra una desviacién media del 20 % en un -
rango de y; de 0.001 a 0.8 y Fr de 1 & 1000. Los puntos resultan-
teg se. integran pare obtener la cafda de presién., Los valores de
1a cafda de presidn para las dos fases también se pueden leer de
las grédficas de las figuras 12 y 13.

bee Tzli.. . .o cafda de presién en el carrete superior y en
1s linea de salida del rehervidor con la ecuacidn;

P = 1B, FA(APgely (76)

en donde Fd es una funcién de la velocidad sin resbalamiento de -
las dos fases como lo muestra la figura 14. Esta grdfica fué obte
nide calculando la cafda de presién en el tubo para las corridas
de agua e hidrocarburos, la cual, se le sustrae la cafda de pre--
sién total del sistema, Esta cafda de presidén ern el carrete supe-
rior y en la tuberfa de salida representa del 20 al 30 % de la —-
cafda de presién total.

La siguiente ecuacién es la correlacién para flujo a dos fa-
ses horizontal;

E = Re £ (0.085/ PL'Di,s) (77)
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Figura 12.- Correlacién para la cafda de presidén en flujo verti-
cal hacia arriba para Fr mayor de 1.
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Figura 13.- Correlacién para la cafda de presién en flujo verti-

cal hacia arriba para Fr menor de 1.
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(Re 1p)(P5 7P )(0.085/D)

0.00 bemmmmde bt b a2l e R PR S,
0.001 0.0t . 0.1 10

"

Figura 1l4.,~ Correlacién para la cafda de presién para flujo ho-
rizontal,
(APdf)H = 0.5 [256. 51L2-2. 226$'L1n E+0.005132(1n 3)2

0 “
+0. 2215y, (1n 3)2-'-1814yL3:j Fr £, [&, £ 4Ry PI;] (78)

Esta ecuacién muestra una desviacién media del 26 % en un —-
rango de y; de 0,001 a 0.05 y E de 10 a 100,000,
c.— El paso "b" es repetido con diferentes valores de veloci



dades de entrada hasta que la suma de las cafdas de presién sea i
gual a la cabeza obtenible por el lf{quido en la torre.

TRANSFEZRENCIA DE CALOR,

Regién de una sola fase.-— Esta regién puede ser representada
por ecuaciones tfpicas para transferencia de calor por conveccidén
forzada si la diferencia de temperatura entre la pared del tubo y
la temperatura-de saturaciédn del liquido es menor gque la minima -
para ebullicién nucleada. Las ecuaciones para esta zona son;

Para Re mayor de 5000,

BD - 0.023 (re)0:8 (pr)0-4 (79)
Para Re entre 2000 y 5000,

9-51-) = 0.0775 (Re)0+66 (pr)0-4 (80)

Para Re menor de 2000

EEP' = 0,183 (Re)o's45 (Pr)°-4 (81)

Si la temperatura de la pared es tal gue ocurra la ebulli- -
cidn nucleada, la transferencia de calor debe ser representada —-
por la superposicién de los fluxes de calor para ebullicidédn nu- -
cleada y para la conveccién;

(Q/A)total = (Q/A)ebullicidn nucloada+(Q/A)conveccidn (82)
8 en términos de los coeficientes y diferencias de temperatura;
hT(Tw-TL) = hc(Tw—’l‘L) + hN(T'-Tut) (83)

Para el calculo del coeficiente hN se utiliza una correla- -
cién obtenida por Chen la cual fué desarrollada de datos experi--
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mentales para nucleacién, la cual contiene un factor de supresién
"SU" para incluir el efecto de la cantidad de flujo del lfquido;

0.79~ 0.45 O. 49 0 25
A RS

hN 0.00122 Wm AT)3.24 (AP)O"IS SU
RS D \Bad (84)

Bl factor SU se acerca a la unidad, a flujo cero y se acerca
a cero a flujo infinito. Fué postulado que SU podrfa ser represen
tado como una funciédn del mimero de reynolds local para las dos -
fases, pero los datos experimentales no concuerdan con esta supo-
sicién y un valor de SU = 0.25 satisface mejor la ecuacién donde
ocurre la nucleacién. Esta ecuacién nulifica el efecto de la su—
perficie del metal sobre la ebullicién nucleada, la cual es una -
importante variable gque se debe de tomar en cuenta.

Regiédn de dos fases.- Datcs experimentales de transferencia
de calor indican que el coeficiente para la regién de dos fases -
puede ser estimado por la ecuacién;

0,8
hae/by = (1/Rp) . (85)
Esta ecurcidn representa la transferencia de calor por con—
veceidn e . .. yue el coeficiente de transferencia de calor co

rregponde a un perfil de velocidades de la fase 1lfquida con una -
veloeidad media de VL/RL‘ Obviamente, esta ecuacién estd limitada
a condiciones de flujo en las cuales la pelfcula de lfquido en la
pared del tubo representa esencialmente todas las resistencias a
la transferencia de calor,

Procedimiento de disefio:
3.~ Calcule el coeficiente de pelfcula del lado de los tubos.
4,~- Calcule el coeficiente global del coeficiente del lado de los
tubos, para el lado del vapor 2,500 Btu/hr pie2 O°F, los factores
de ensuciamiento de los lados de tubo y coraza y la resistencia -
del metal del tubo.
5= 51 el flux de cslor calculado es significativamente diferente
del que se supuso en el paso 1, repita el procedimiento hasta que
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el supuesto y el calculado sean aproximadamente iguales,
Correlacién para el flux méximo,

Los valores de fluxes médximos fueron tomados de las curvas -
de coeficiente de transferencia de calor global experimental con-
tra diferencia de temperatura a un punto donde se rompe con la —-—
linea recta y al mdximo del coeficiente global,

Las correlaciones que se utilizan para la gréfica 15 son las

siguientes;
X = _Pv pap 7 \1D (86)
(WAT)( M) L \~C.5 0.5
Y = s - (Ck/“> <I'f6\ (87)
g T /

Los datos que se utilizaron para la obtensién de la gréfica
fueron de acetona, benceno, butano, etil-tolueno, propanol, propi
len~-glicol y agua.
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Fig. 1B - Correlacién para el flux miximo
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TBORIA DEL METODO DE A. I. JOHNSON.

Suposiciones:
l.- En la zona de vaporizacién el volimen especf{fico varfa lineal
mente con la distancia., Esta suposicién gufa a la siguiente férmu
la para el peso de una columna de lfquido y vapor expresada en —
1b/pie? ;

v
RE+-~
SRB+1}§1—geZ L L
v,V logy —wmsT (88)

donde (l-gqe)L es la longitud de la zona de vaporizacidén.

2.— El tipo de flujo en ambas fases en la zons de vaporizacién es
turbulents,

3,~ Le vapurizacién es esencielmente isotérmica y la diferencia -
de temperatura es constante a todo lo largo de los tubos., Esta --
simplificacién es hecha aunque se sabe que la temperatura se ele-
vard a un mdximo al final de la zona lfquida y decrece al final -
de la zona de vaporizacidén.

4.~ El coefi~jsute de pelfcula en cuslquier punto de los tubos eg
“e df "® donde V es la velocidad de la megzcla vapor
1fquido y h, es el coeficientg de pelfcula por conveccidn corres—
pordiente a una velocidad de 1 pie/seg. Asf, se supone que el pro
ceso de transferencia de calor de la pared del tubo al 1lfquido se
guido por la transferencia de masa del lfquido a las burbujas de
Vapor.

5.- Las resistencias de la pelicula del condensado, la pared del
tubo y el ensuciamiento son constantes,

td dado por

Recirculacién:

La recirculacién RE se define ccmo el cociente del peso del
1fquido no vaporizado a el peso del vapor que sale de los tubos.

La ecuacidn de la presién hidrostdtica en la columna a las -
resistencias en el circuito del rehervidor es;
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v
RE+ —%
re S L _ae S L 4 2:3(1-ge)L(RE41) vy,
147 = TI3% VL, € “WEsT
2 2 2
N £ GT ge L . AJ £ Gq (l-re) L AW GT
5.22x10°D, , S (RE+1) K 5'22"1010”1,1: s (mB+1)2 144 g
9
(89)
la cual multiplicando por 144/L nos queda;
HB+ — 2
144 £ G,< qe
2. 3(1~ge) (RB+1) 7 7
re £ = qe ? + = log +
. k Vv L BB+ 7 5 5ox1010 D, , S
2 2
£ Gn° (1-ge) G )
L 144 AJ T AV T (90)

4
(B+L)® 5.22000 D, . 5 (REaL)M T 8

1,%

Sustituyendo G = VP (RB+l) y despejando se obtiene la ecua—
cién 91 ;

( )( ) " vv
2 2, 3(1-qe ) (KE+1 %
VPS = | (re-qge) ¥, - log A
L Vo, 0::00)
144 £ 62,4 S AJ
ge + (1-qe)
5.22x10°° D, (RE+1 )M

it

AW 1 1

2
TR STy VL] e

Los factores que multiplican los dos Wltimos términos ce 1la
ecuacién 89 se obtienen con una aplicacién del método de Martine-—
1lli-Nelson y es el siguiente;

Para la cafda de presidn para dos fases desarrolleron la si-
guiente ecuacién;
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Ar [ Te 1. 2

Bste es el cociente para la cafda de presidén del flujo a dos
fases a la cafda de presidédn para 1 lfguido sélo, para la longi--
tud del tubo en la cusl la vaporizaciém final es Xge Cuando se ‘ag
pone flujo turbulento-turbulento, los valores de ¢L,tt se pueden
obtener de la correlacidn de Lockart y Martinelli para valores de

X
/o 0e5T1 e «143
Loy = (-é) \7;9- <§ - 1> (93)

tt §
Los valores calculados por integracifn gréfica iienen la for
ma de la ecuscibn de una linea recta en papel log-log ;

APge AJ
= AJ {M =
-EP_-L ————m'( ——. (94)

Los valores de AW y AY se obtiemnen con la expresién de Marti-
relli ¥y Delc nera el término de la expansidn perdida ;

1-x)2 . 22 [(f1\ . G2
lf—n;‘)— + ;C _P_v->- 1 m (95)

donde RL y &r son las fracciones del tubo ocupadas por el lfquido
y el vapor cuando la vaporizacidén es x.

Con el multiplicador de Gz/g representado por "g“, se obtig
ne una grdfica de "Q " gontra "X" que es esencialmente una linea
recta la cual se puede representar por la ecuacidn ;

Q = AW )éY = AW 6
% (RE+1) Ca

Otra canticad a ser considerada es el cociente re. Se debe ha



~49-

cer una correccién para las perdidas en las tuberfas que conectan
al rehervidor con la torre, Para una vaporizacidén de 12,000 1b/hr

2 ¥y una recirculacidn de 40, la cabeza perdida estimada para =
la tuberfa de entrada es 0.43 pies de 1fquido y para la tuberfa -
de salida es 0.79 pies de liquido que en total son 1,22 pies de -
1{quido en la columna por lo que la ecuacién para re es ;

- - = 1,22 (97)

Con ge = 0,20 el cual debe ser checado posteriormente y supo
niendo £ = 0,0002 la ecuacidén 91 puede ser resuelta para valores
de RE+1 .

Longitud de la zona de vaporizacidn.- En esta zons se debe -~
de incrementsr la velocidad del fluido de v, a ¥ pies/seg,

En una longitud de tubo dL el calor transferido es ;

dQ = coeficiente de pelfcula X 4rea X diferencia de temperatura

aQ =(— L (Wd, .a1) AT  (98)
gt Ty tTg + T ¥
° Var .

donde Tys Tg ¥ Tg Son las resistencias de la pared, de la pelicu-
la de condensado y del ensuciamiento referidos a2 la pared inte- -
rior del tubo,

Este calor es transferido a las burbujas de vapor, las cug—-—
les incrementan su velocidad en una cantidad 4V pies/seg. ;

= 3600 —-4-—:— av (99)

Combinando las ecuaciones 98 y 99 y despejando

AT Ty

0.8

11;1 dL-rT aV+5— V' av (100}
e
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Integrando y despejando nos queda la ecuacidén 101 :

900 \ D, .
_ 14% 1 02 55 02
L D = _—v—m—J— rT(vB-ve) = m—rc (Vs -Ve ) (101)
de la cual ge es igual s ;
ge =L - L (102)

vap

La cual si no resulta parecida a la supuesta en la ecuacién
90 se tiene que volver a itersar,

Para calcular el valor de h, se utiliza la correlacién de —-
Sieder-Tate con las propiedades del fluido a la temperatura de e-
bullicidn y con uns velccidad de 1 pie/seg.
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TEORIA DEL METODO DE DONALD Q. KERN.

Recirculacién.- La tasa de recirculacidén se alcanza cuando -
la suma de las resistencias en el circuito de vaporizacién es i—
gual a la presién hidrostdtica del 1fgquido en la reserva de la to
rre, Refiriéndonos al termosifén vertical de la figura 7, hay cin
co resistencias principales:
1.- Cafda de presién por friccidén en la tuberfa de entrada,
2.~ Cafda de presién por friccién en el rehervidor.
3.~ Pérdidas por expansién o aceleracidén debidas a la vapori
zaeiép-en el rehervidor.
4.- Presidén estdtica de una columna de 1fquido y Vapor meg—
clados en el rehervidor.
S~ Cafda de friccidn en la tuberf{a de salida,
Pérdida por expansidén debida a la vaporizacién.- Esta se to-
ma como dos eabezas de velocidad basadas en el promedio de las =
densidades de entrada y salida ;

2
AP = l'ﬂgg_T (103)

Particularmente donde la tasa de recirculacién y la presién
de operacién son grandes, la diferencia en densidades entre la en
trada y la salida no es muy grande y la pérdida por expansién es
despreciable,

Peso de una columna de lfquido y vapor mezclados.- Bste tér-
mino es bastante diffcil de evaluar si se requiere mucha preci- -
sién, pueato que la expansién del vapor es una funcién de la re-—-
circulacidén, voldmen especifico, coeficiente de expansién del 1i-
quido, etc, Para casi todos los casos prdcticos puede suponerse -
que la variacién de la densidad especi{fica es lineal entre la en-
trada y la salida. Si "v" es el volumen especffico a cualquier al
tura "z" en el tubo vertical de la figura 16 cuya longitud total
es "L" y cuyos volumenes especificos de entrada y salida son "



y "va" respectivamente

e

(v -v )z
_ 8 e
Vev, v —S S (104)
S5i el peso de la columna es "m", el cambio en peso con la,al
tura es dm y si "a" es la seccién transversal del area de flujo;

-

dm = %,- dz (105)

Si la presidn estdtica de la columna de liquido y vapor se - .
designa por z3dp ;

L
_ ,,J' dz _ J - (v T 1b/pie? (106)

Integrando y dividiendo por 144 para obtener la carga por —
pulgada cusdrada ;

ﬁ%R = HZ%%T log (v/vg) 1b/pulg? (107)

 Pues ~s o1 rehervidor se debe de colocar cerca de la cO——
lumna, le: gerdiuws por fricecidn en la tuberfa de entrada y de sa
lide generalmente son despreciables, La tasa de recirculacién se
determina entre la diferencia de la presidén hidrostdtica en la —-
columna correspondiente a la longitud de los tubos del rehervidor
¥y la altura de la mezcla vapor-lfquido. Generalmente se emplean -
tasas de recirculacidén que exceden a 4:l.

Cafda de presidm por el lado de los tubes.- Esta cafda de —

presién se puede calcular con la siguiente ecuacién, la cual se —
aplica para fluidos isotérmicos;

2
AP e (108)
5 22x10 1. S Fit
i,t
Dondes Fit = (visc. prom./visc. & Tw)o'14
Tw = Temperatura de la pared.
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Figura 16.~ Cambio de volumen lineal en un fubo vertical.
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REHERVIDOR:S TIPO KETTLE.

El rehervidor tipo kettle consiste en un haz de tubos en una
coraza agrandada, con el medio de calentamiento por el lado de —-
los tubos y el liquido que se va a vaporizar por el lado de la co
raza como lo muestra la figura 17. BEn este tipo, la velocidad del
1f{quido es muy baja, por lo que el mecanismo de transferencia de
calor es predominantemente de ebullicién nucleada sumergida., Bl -
coeficiente de transferencia de calor de ebullicién micleada se —
incrementa en una funcién exponencial de la diferencia de tempera
tura entre la pared del tubo y del fluido., Arriba de la diferen—
cia criticu de temperatura, empezard a formarse una pelfcula de -
vapor gque reducird el flux de calor., El coeficierte de ebullicién
promedio para un hag de tubos es menor que para un solo tubo a la
misma diferencia de temperatura debido a la retencién de vapor y
a los efectos de la restriccién de flujo. Estos efectos son esen-
cialmente una funcién del espaciamiento entre los tubos, didmetro
del haz de tubos y la cantidad de vapor generado.

El incconveniente de estos sistemas, desde el punto de vista
del tiempo scsidencia del producto que se envfa fuera del sis-
tema, es que éste puede ser pequefio en la seccidén limitada por el
vertedero, ocasionando posibles fluctuaciones en el gasto del 1f-
quido. Bl inconveniente anterior se puede compensar aprovechando
el voldmen del fondo de la torre, como un incremento del tiempo -
de residencia.

Los rehervidores tipo kettle incluyen un volumen para la se-
paracién de los vapores producidos, por lo que estos equipos son
més voluminosos y costosos que los otros tipes de rehervidores.

El empleo de estos tipos de rehervidores es el indicado cuan
do se desea obtener altos porcentajes de vaporizacidén. Sin embar-
g0, se considera un valor de 80 % como m&ximo razonable con el ob
jeto de evitar depdésitos de sustancias que puedan precipitarse y
producir incrustaciones.
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Debido al gran volimen de retencién en la zona de vaporizg—-
cién, este tipo de equipo no es adecuado para procesar fluidos —-
con caracteri{sticas incrustantes.
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Figure 17.- Rehervidor tipo kettle,

Ventajas:

Se recomienda para vaporizaciones elevadas.

Permite un nivel bajo en el faldén de la torre.

Permite un mantenimiento relativamente fdcil.

Equivale . un plato teérico en la vaporizacién,

Disefio simple y operacién confiable.

Es conveniente cuando el medio de calentamiento tiene caracte
risticas incrustantes.

Presenta un voldmen de separacién de vapores, lo que simplifi
ca el disefio de la torre.

Area ilimitada,

Desventajas:

Equipo relativamente costoso y voluminoso.

Se dispome de poco volumen de residencia en el espacio separa
do por el vertedor que cubre los tubos.

c.- Requiere estructuras y cimentaciones relativamente costosas.
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Inadecuado para vaporizar fluidos incrustantes.

Tiende a acumular sélidos en el rehervidor.

Se tienen velocidades de transferencia de calor relativamente
bajas, debido al mecanismo de convecciédn natural.

Tiempo de residencia elevado en la zona de vaporizacién,
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TECORIA DEL METODO DE DONALD Q. KERN.

Los rehervidores tipo kettle tienen adicionado un vertedero
para asegurar gue el nivel del 1lfquido se mantenga constante y no
se exponga la superficie de los tubos, ya yue unicamente cerca —-
del 80 % de los liquidos de fondo que entran son vaporizados, de-
be de tomarse precauciones en la eliminacién de los preductos de
fondo que se localizen en el lado de la descarga del vertedero, -
Hay reglas arbitrarias respecto al volYmen requerido sobre el ni-
vel del 1fgquido para lograr la separacién entre el vapor y el 1i-
gquido arrastrado, as{ como el méximo mimero de libras por hora —-
que deben vaporizarse por unidad de superficie. Si la hilera supe
rior de tuvos no estd a mds del 60 % de altura respecto al didme-
tro de la coraza, se coniard con espacio disponible para la sepa-
racién del 1lfguido y del vapor cuande el lfquido cubres la hilera
superior de tubos de acuerdo con el vertedero.

Coeficientes de pelicula.- Cuando el 1lfquido se vaporiza en
un recipiente, la velocidad del 1lfquido sobre la superficie de —
transferencia es muy pequefia, A estas bajas velocidades el coefi-
ciente de pelficula para ebullicidén es independiente de la veloci-
dad y solo depende de la diferencia de temperatura entre la pared
del tubo y la temperatura de -ebullicién del 1lfquido. Una curva —-
que representa esta relacién se muestra en la linea superior de -
la figura 18, Los coeficientes de nuevo se limitan a 300 para las
sustancias orgdricas y 1000 para soluciones acuosas, excepto que
el flux méximo permitido para las sustancias orgdnicas es de - =
12,000 Btu/(hr)(piea). Esto ltimo no permite la utilizacién de -
grandes diferencias de temperatura, por lo que reguieren de mayor
superficie de transferencia de calor. La diferencia en costo de -
superficie,con respecto al tipo de circulacién forzada,se contra-
rresta usualmente lo gue se zhorra en potencia para la bomba de -
circulacidn,

Estos rehervidores también operan bajo condiciones casi iso-
térmicas, particularmente cuando se emplean en el fondo de una co
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lumna de destilacién para soluciones acuosas, Sin embargo, cuando
se utiliza con sustancias orgdnicas, usualmente hay un rango de e
bullicién y es necesario tomar en cuenta la distribucién de calor
sensible, El calor sensible se considera como suministrado por =—-
una modificacién de la convecciédn libre y la curva para la conveg
cidén libre para lfquidos orgdnicos en circulacién natural estd da
da por la linea de la parte inferior de la figura 18. En este ti-
po de rehervidores, la carga total de calor se divide en calor —
sensible y calor latente, y la superficie requerida para cada - -
fraccidn se calcula separadamente a sus respectivas ebulliciones
6 coeficientes sensibles.

Cafda de presién,~ Las alturas mantenidas en los fondos de -
las columnas de destilacién, determinan el nivel en el rehervidor,
Si el rehervidor no se monta muy por debajo del nivel del liquido
en la columna, hay una carga hidrostdtica despreciable para el 1f
quido que fluye de la columna al rehervidor, y por lo tanio, el -
gasto en la circulacidén es relativamente pequefio. Esto se refleja
en una baja velocidad del fluido a traves de la superficie del re
hervidor y la cafda de presién en é1, as{ como en las tuberfas —
que lo conectan puede considerarse despreciable.
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TEORIA DEL METODO DE J. W. PALEN Y W.M, SMALL.

Coeficiente promedio de ebullicién en el haz de tubos.- La -

siguiente correlacién empfrica fué desarrollada usando datos de'—

=
17 rehervidores tfpicos de plantas; Zii:;
hy = h  (BCF) (109)

(BCF} = O.TLAlp-D )4.2(10"5) OF (15 _y=0+24 1L.7541n(1/N_,)
(<] v (1.10)

o,t |
GT = —7f—rr—537- (111)
/A
i 4 21 1
UI = rn + \ﬁ) <@+ r' + rf (112)

Egta correlacidn d€ resultados razonables deniro del rango -
cubierto, con errores de mds o menos 30 % mdximo y 18 % promedio.

Una segunda correlacién fué desarrollada para calcular el —-
coeficiente para cualquier tubo "j" en la hilera "i" gomo una fun
cién del vapor producido en los tubos inferiores;

by = h (l-exp(-3.4 ST VP)) (113)-
ST = l-exp(-0,0015(12000/GT)"*0) (114)
J
VP = VP1/ ¥ VB, 111%)
1=1

donde VP1 = 8l vapor producido por pie de tubo inferior, pie3/hr
pie,

Esta correlacidén presenta una interesante vista de los efec
tos de la pelfcula de vapor como una funcibn de la posicién del
tubo. Sin embargo, se necesitarfan mayor mimero de datos para de
positarle una confianza mayor a la ecuacién anterior.

4
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La ecuacién 109 d4 practicamente buenos resultados como la e
cuacidn 113. En vista de esto y de las inexactitudes de ambas e-——
cuaciones, la ecuscién 109 es preferida y recomendada para uso ge
neral,

Flux de calor méximo.- La ecuacién 109 no se restringe a uns

T mé€xima, por lo que debe ser limitada a un flux mdximo, Aungue
en la préctica se sigue la recomendacién de Kern y no se excede -
de un flux de 12,000 a 15,000, los datos de plantas muestran flu-
xes arriba de 25,000, Una limitacién menos conservadora fué desa-—
rrollada modificando la ecuacién de méximo flux para un solo tubo
de Zuber, Se encontré que el méximo flux es una funcién de un fac
tor de densidad de tubos adimensional " y del factor de propie
dades fisicas " s" ;

D 1 .5 0.5
é - } 2 PPL! Sen°</'n’L =0, 359<B_>(-S-e-§——°<> (116)

(o)

<s<r( ? - ? )

iz = T m}:) (118)

El flux méximo como una funcién de estos factores se muedtra
en la figura 19, Los datos utilizados en la figura son los de las
tablas 3 y 4. La constante fué determinada emp{ricamente y tiene
un valor de 176. Las curvas fueron trazadas hasta el valor de un
solo tubo calculado por la correlacién de Zuber sin modificar, al
valor para un solo tubo = 1/77 . Aunque una pequefia cantidad de -
datos de plantas fué€ usada para desarrollar esta correlacidén, se
ve, que indica la propia direccidn de los efectos de la geometria
del haz de tubos y las propiedades fisicas en el flux médximo,.

La ecuacién 118 fué usada con un factor de seguridad de 0.7
Y los resultados comparados con datos de plantas con rehervidores
que estaban operando con fluxes arriba de 25,000. Los valores cal
culados estuvieron del lado conservador, pero mds alto que el - -
flux mdximo de 15,000 el cual es muy frecuente usado., El uso de -
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la figura 19 con el factor 0.7 se recomienda y d€ valores conser-
vadores y mds optimistas que un méximo arbitrario.

Composicién del lado de la coraza y temperaturas.- Si el ran
go de ebullicibdn es menor de 5°F las propiedades ffsicas y la di-
ferencia de temperatura pueden ser basadas en la temperatura de -
los fondos de la columna y composiciédn. Para mezclas con rango de
ebullicién amplio, se debe calcular la temperatura y composicién

en la entrada y la salida del rehervidor. Esto requiere un proce-
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s0 iterativo que es el siguiente; ‘

Paso l.- Calcule el punto de burbuja en el punto de salida, esto
nos dé la temperatura de salide de los vapores y la com-
posicién del mismo flujo.

Paso 2.- Asuma una cantidad de vaporizacidén y calcule las cantida
des de cada componente en ese flujo. Como primera suposi
cién, VB, = 0.8 /A, donde " \" estd basada en la compo
sicién del flujo lfquido de salida.

Paso 3.~ Con un balance de material determine la composicidén y ==
cantidad de cada componente en el flujo de entrada.
Flujo de entrada = flujo de vapores de salida + flujo 1f
quido de salida.

Paso 4.- Calcule el punto de burbuja del flujo de entrada.

Paso 5.- Determine las entalpias de todos los flujos.

Paso 6.- Calcule el balance de calor.

ENontrada * @ = BNpap, ge salida * BMtg. de salide

Si este balance no concuerda, suponga una nueva VP y re-
grese al paso 2, Las propiedades fisicas, calor y AT se
deben calcular basdndose en las composiciones calculadas
y temperaturas de los flujos, v
Diferencia de temperatura.- Si en el lado de la coraza y en
el lado de los tubos, son fluidos isctérmicos, la AT es la dife-
rencia entre la temperatura del medio de calentamiento y la tempe
ratura de ebullicidn del fluido del proceso, Si solo un lado es -
isotérmico, se aplicard la diferencia de temperatura media loga——
ritmica (LMTD), y si ambos lados no son isotérmicos, el LMTD debe
ser corregido por la desviacién de la verdadera contracorriente,
Factores de ensuciamiento.- Los rehervidores tipo kettle se
ensucian facilmente en algunos servicios debido a la baja circula
cién del fluido y a la alta vaporizacidn., La préctica, sin embar-
g0, ha sido incluir un factor de ensuciamiento por el lado de la
coraza muy alto, para disminuir el apantallamiento por vapor. Co-
mo el procedimiento de disefio propuesto cuenta yd con este factor
se debe de usar un valor mds real. Los rangos propuestos se dan -
en la tabla 5.
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Lado de la ebullicién, Te o (br)(pie?)(OF)/Btu,
Hidrocarburos normales 01-08 0--0,0010
Hidrocarburos normales mds pesados 0.,001-0,0030
Diolefinas e hidroecarburos polimerizables 0.003-0,0050

Lado del calentamiento, Te g
9

Condensacién de vapor de agua 0-0,0005
Condensacién de vapores orgénicos 0.0005-0,0010
Calor sensible de liquidos orgdnicos 0,0005-0,0020

Tabla 5.~ Rangos del factor de ensuciamiento propuestos,
La resistencia total por ensuciamiento Ty €8 3

Tp=Tp ot r!,i(‘o/Ai) (119)

En el andlisis final, sin embargo, la asignacién de un fac—
tor de ensuciamiento depende del juicic del disefiader y debe ser
basado en la experiencia con flujos similares, tomando en conside
racién la temperatura de la pared, velocidad y tiempo de servicio
antes uel mantenimiento. '

Resistencia de la pared del tubo.- Im resistencia de la pa—-
red no puede ser ignorada para estos rehervidores, puesto que &s-
ta puede ser, en algunos casos, de aproximadamente de la misma --
magnitud que las otras resistencias, 1a resistencia de la pared -
basada en la superficie externa, puede ser calculada con la si- -
guiente ecuacidn;

A ln(DG/Di) .
Tw T TIWE, L1208,

Coeficiente de pelfcula uel lauo (el calentamiente,~ iste —-
coeficiente para un medio de calentamiento cor calor sensible pue
de ser calcuwlaco cor la correlacidn de Sieder y Tate,

Para vapror de agus, urn coericiente de condersaciér medio de
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1500 Btu/(hr)(plez)(oF) incluyendo el ensuciamiento, se ha visto
gue d4 buenos resultados.

Coeficiente del lado de la coraza.- No hay en la literatura
una correlacién para un solo tubo que ro dé errores de mds o me—-
nos el 50 % o mayores. Errores mds altos son comunes con mezclas
de varios componentes. Por esta razén, en aplicaciones criticas,
se deben de obtener valores experimentales del coeficiente para -
un solo tubo, eliminando incertidumbres en propiedades fisicas —-
as{ como en los efectos de las condiciones de la superficie. Los
coeficientes experimentales de ebullicién pueden ser correlaciona
dos como una funcién de A Tb por una linea recta en papel 1ogar1t
mico sin grandes errores. Esto d4 una ecuacidén de la forma h,
m(AT )n-l’ donde m y n eon constantes para una dads presidn, ﬂui
do y superficie, Estas constantes han sido determinadas por Fair
(referencia 3) para un gran mimero de fluidos puros y algunas meg
clas,

La rugosidad de la superficie de ebullicién, afecta el mime-
ro de sitios activos de mucleacién y tiene un fuerte efecto scbre
el coeficiente de ebullicidn., Resultades buernns fuercn obtenidos
para hidrocarburos con 1la ecuacidn de Mc Nelly la cual se discute
en el siguiente pdrrafo. E1l factor de superficie Cs fué tomado co
m0 1.0 para cobre y acero, y 0.7 para superficies de cromo, ambas
en condiciones limpias.

Para rangos de ebullicién angostos, la ecuacidén de Nc Nelly
se puede utilizar si las propiedades fisicas son conocidas, Para
A 7o mayor de 8°F, se aplica la siguiente ecuacidn;

0,31 0.33
_ U1 AT CO.69 l44P3?kL __5)_14_
h, = 0.225 cs<_.A___k e at (121)

" 1 .
e = (I7R J+T(& /X JTI/h, J+r+7, (122)

(1-1,) = ATb = (Ul/h A (17
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Para caucular el coeficiente de ebullicién para un solo tubo
se utiliza el siguiente procedimiento;

Paso 1.~ Suponga un valor de hn.

Peso 2.~ Calcule Ul de la ecuacién 122,

Paso 3.~ Calcule hn de la ecuacién 121,

Paso 4.,- Compare el valor de hn calculado con el supuesto, si la
diferencia es significante, use el valor calculado y re-
pita desde el paso 2 hasta gque la convergencia sea acep-
table,

Paso 5.- Calcule ATb de la ecuacién 123. Si ATb es menor de 8°F
la conveccidédn libre debe ser tomada en consideracién por

una correccién de h =h, ;

0.25
2
£2¢ 8, Am 0

3
h! =h_ + o.s3(k1/no)<D° i E (124)

donde las propiedades ffsicas se evaldan a T = Ty +ATv/2
No se justifica una mayor convergencis sobre ATb.

Para mezclas de rango de ebullicién amplio, las ecuaciones -
anteriores no son aceptables, En aplicaciones criticas, cuando —
gea posible, el coeficiente para un solo tubo debe ser obtenido -
experimentalmente., Si no se tienen datos experimentales de coefi-
cientes, el siguiente factor de correccién empirico, el cual se -
reduce a uno para componentes puros, puede ser usadoj; '

fc = exp(-0.015(T ) (125)

sal, de vap.—Tfondos de torre

h_ = h_ fec (126)

Donde hnMN estd calculada con la correlacidén de lic Nelly, —=
que es la ecuazcién 121, usando propiedades fisicas promedio,

Las recomendaciones de Kern han sido usadas en el disefio de
rehervidores para mezclas que tengan un rango de ebulliciédn am-— -
plio. Si esto es hecho, el factor de correccién para el haz de tu
bos no debe ser empleado.
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El flux de calor calculado para un solo tubo "ql", no debe =
de exceder el flux méximo para un solo tubo, "qlméx"' que se cal-
cula con la ecuacién de Zuber;

a (.- 9) &\
Qloge = 25.8 £ 1( fl" e (1271)
v
gl = UL AT ‘ (128)
Si gl es mayor que ql . , recalcule h como h = (qlméx/

ATb). ‘
El coeficiente de ebullicién del haz de tubos promedio puede
ser calculado conociendo el didmetro del haz de tubos Yy su longi-
tud, didmetro del tubo, su arreglo y espaciamiento.

Calcule el ndmero de tubos en la hilera central vertical - -

Ney

Dy
= 73 cos(X/2J (129)
para arreglo triangular o cuadrado rotado, y;
D
b

para el arreglo cuadrado en linea. Donde "o " es el dngulo rotado.
Calcule la masa velocidad en el tubo inferior GT, de la ecua
cién 111,
Calcule el factor de correccidén (BCF) de la ecuacidén 110.
Calcule el coeficiente de ebullicidén del haz de tubos prome-
dio hy, de la ecuacién 109,
Entonces;

. =

b T AT FIE/E 4 T (131)
b’ of B\ ) ¥ Ty * Tp

a = Uy AT (132)
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El flux méximo del haz de tubos, se calcula usando el factor
de propiedades fisicas " ", Este factor toma en cuenta el efec-
to de las propiedades fisicas de los componentes puros. El flux -
mdximo para mezclas es mds alto que paras componentes puros y uti-
liza las propiedades ffsicas premedio de la mezcla, que usualmen-
te dard valores conservadores, El factor se calcula utilizandc la
ecuacidn 117.

Valores representativos de "’qf" para compuestos puros se —-—
dan en la siguiente tabla;

"\P" para la presién en el punto de burbuja.

Material 14,7 50 300
Btano 9980
Propano — 6930 7630
Propileno R 6840 8640
n-Butano 4750 6280 6650
i-Butano 4250 5940 5630
Buteno-1 4270 6250 6490
n~-Pentano 3900 5920 5730
i-Pentano 3950 6000 5820
n-Hexano 4000 5710 4660
Ciclohexano 4570 6160 6100
Benceno 5333 8250 10800
n-Heptano 3780 3630  —m———

Tabla 4.- Factor de propiedades fisicas * \_V“ " en el punto de bur-
buja para una dada presidén,

El factor de la densidad de los tubos estd dado por la ecua-

cién 116, As{ el méximo flux(incluyendo el factor de seguridad de
0.7) de la ecuacién 118 llega a ser;

%, = (0.7)(276) () () (133)
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Coeficiente para un dado Do

p, pulg. 3/4 pulg. 1.0 pulg.
1.0 0,196  mmeme
1.5 0.294 0.257
1.75 S— 0.299

(1/4)0°°= (b = Coef. de densidad del haz de tubos

Tabla 3.- Coeficiente de la densidad de los tubos para espacia= ~
miento triangular de 60°,

Por lo que, el flux de calor g, serd:
Si q;, s menor :un qudx » 4gp = 9y
8i q, es mayor 6 igual que g = q
b bogy | 2ab T Tb o
Bl calor Q se determina de la siguiente ecuacién;

W, C (T -T )
T v,8 “L,e
Q= 'T (o] (TT,S—TL,G) + Qgp A - Ts ET (134)

Para encontrar el coeficiente de transferencia de calor sensi
ble total UB;

Suponga b, = 40 th/(hr)(piez)(oF). .
1
Us = TI7B_ )7 (K /&, NI/By )77, 775 (135)
b, = 9.35(u, AT)O*® (136)

Compare el calculado con el supuesto y repita hasta que la -
convergencia esté dentro de la tolerancia.

DISENO HIDRAULICO.
Cafda de presién.- Usualmente la cafda de presidén en la tube

ria del rehervidor tipo kettle es muy pequefia, La cabeza estdtica
del 1fquido en la columna también puede ser muy baja, sin embargo,
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la cafda de presién para el rehervidor y la tuberfia debe ser che-
cado para asegurar que mantendremos el nivel del lfquido en el Te
hervidor sobre el tope de los tubos, La cabeza de la columna de -
1fquido, "HR", es definida en la figura 17 como la distancia en -
pies del nivel del lfquido en la columna al tope de los tubos en

el rehervidor. Bsta puede ser aproximada con las pérdidas por - =
friccién en la tuberfe de entrada mds las pérdidas por fricecién -
en la tuberfa de salida més la aceleracidén perdida debido a la va
porizacién. Las péréidas por friccidn en el haz de tubos normal—
mente son despreciables. Con un factor de seguridad del 50 %, la

cabeza estd{tica requerida "HR" puede ser estimada con la siguien-
te ecuacidn;

2 2
) 1.5 22, 6,° 1K, L2 £, G, 1E,
417(20%) P | 1,0 B Y18 v
¢ 2 ¢ 2
8 (-]
+ zr-];; - 3?'TP; (137)
Donde: —
f = 0,0016 + o (138)
e 0.32
(D, ¢ G&//)
£, = 0.0016 + 0.125 (139)

(Di,a Ga//wv)o.jz

Espacio para la separacién del liquido y del vapor.- Las co-
razas de este tipo de réhervidores, estdn agrandadas para permi-—-—
tir la separacidén del 1lfquido arrastrados por los vapores gque re-
gresan a la columna, el cual, causa una cafda de presidén conside-
rable en la tuberf{a de salida de los vapores y hace que disminuya
la eficiencia de la separacién de la columna, Una prdctica comin
es disefiar la distancia del centro de linea de los tubos superio-
res a el tope de la coraza no menor del 40 % del didmetro de la -
coraza,

Para dimensionar las corazas de este tipo de rehervidores se



-T1l=

puede utilizar la siguiente ecuacién;

g 3
» 18/(hbr)(pie”) (140)

VL = 2290 g
@ it 6.86(10°)( P~ £)

Espacio del vapor, SV = VX/VL (141)

Donde "VX" es la cantidad de vaporizacién, 1lb/hr.

2

Area transversal del domo, SA = SV/L , pie (142)

Bl didmetro de la coraza es obtenido del drea transversal —
del domo de tablas de dreas transversales. Una soluciédn del méto-
do anterior el cual se aplica a rehervidores para hidrocarburos -
se muestra en la figura 3 de la referencia 32,



REHERVIUORLS "'HORI ONI'ALES DE TERMOSIFON.
TEORIA DEL METC O DE DONALD Q. KERN.

La figura 20 muestra un -<ehervidor horizontal de termosifon.
Consta de boquillas de entrad y salida localizadas en el oéntro,
una placa vertical circular c¢ mo soporte localizada entre las bo-
quillas y un deflector horizo tal longitudinal. Los rehervidores
horizontales operan segin el - rincipio de flujo dividido, en don-
de la mitad del fluido que en ra se divide a cada lado del deflec
tor longitudinal y vuelve a w irse encima de él, La separacién —— h
del vapor y del 1fquido tiene lugar en la columna y el rehervidor
puede conectarse con el arregl > de un solo paso 6 con recircula--
cién, En el primer arreglo toco el liguido del plato irferior se
conduce directamente sl rehervidor. La cantidad de alimentacién -
es la cantidad de fondos por unidad de tiempo. En el segundo arre
glo, el rehervidor se conecta =n la parte inferior de la columna,
ocuyos fondos circulan libremente a un flujo tal que la cafda de -
presidn en el rehervidor y los otros accesorios del circuito ba—
lanceen la diferencia de la presién hidrostdtica entre el 1fquido
en 1la columna y la mezcla lfquido-vapor en el circuito. La pre- -
8ién hidrostdtica en el Wltimo arreglo, es menor que el arreglo -
de un solo paso.

Coeficientes de pelfcula en rehervidores horizontales.- Los
coeficientes usados para este tiro de rehervidor son los mismos -
que los empleados para los rehervidores tipo kettle y estdn dados
en la figura 18, Cuando hay un rango de ebullicién, es imperativo
que el coeficiente total limpio esté balanceado para las cargas —
térmicas sensibles y latentes individualmente, adn cuando el pro-
cedimiento difiere del balanceo de zonas sucesivas, ya gue tanto
el calentamiento sensible como la ebullicién tienen lugar en el -
mismo rango ce temperatura. Sin embargo, en una coraza sin convec
cién forzada, la razér de transferencia de calor sensible por con
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veccién libre usualmente es menor que un sexto de la tasa de ebw-
1llicién en circulacién natural. Sin embargo, en circulacién natu
ral donde tanto la transferencia de calor sensible como la ebulli
cién tienen lugar en la misma superficie, el coeficiente de con--
vecciédn libre indudablemente se modifica por los movimientos de =
las burbujas que por mucho exceden la agitaciédn derivada de las -
corrientes de conveccién libre. Para tomar en cuenta esta modifi-
cacidn, la porcidn sensible de la carga térmica se supone que se
transfiere por conveccién libre ordinaria y que la pprcién de ebu
1licién se transfiere como una vaporizaci&n de circulacidén natu--
ral.

Aungue el flujo no es a contracorriente, usualmente no se —
desvia grandemente de €1, debido a que uno § ambos fluides son i-
sotérmicos. Si el medio de calentamientc es vapor de agua, las dj
ferencia de temperatura a contracorriente se aplica directamente,
Yy si es un fluido en lugar de un vapor, la diferencia de tempera-
tura a contracorriente se aplica solamente si el rango del mate—
rial que se va a vaporizar es pequefio y la aproximacién entre el
medio de calentamiento y la temperatura del material por vapori--
zar es apreciable,

Puesto que las diferencias de temperatura para el calenta- -
miento sensible y la vaporizacién son las mismas, no hay diferen-
cia de temperatura balanceada. pero el calor sensible Qsen g8 - -
transferido con un coeficiente de conveccidn libre ho’ y el calor
latente Qvap se transfiere con el coeficiente hvap considerable——
mente mayor. Para obtener un solo factor de ensuciamiento, que —
permita establecer un fndice de funcionamiento 6 de mantenimiento
del rehervidor, el coeficiente balanceado puede obtenerse como si
quej;

Q=haAa AT (143)
Q
Asen(AT)sen = E:‘E'-E‘ (144)

et A gy = (145)

{ﬂgﬁ
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Luego, el coeficiente balanceado esg;

- Q 145
B = ToorlFaen * Gon/Poap 487

Puesto que ni hvap é h on son influidos por la velocidad a -
través del rehervidor, no serd de consecuencia en los cdlculos el
que el rehervidor se conecte para un solc paso 0 para una recircu
lacién.

Cafda de presién.- En los arreglos de recirculacién hay una
necesidad obvia de mantener la cafda de presién a través del ter-
mosifén tan pequefia como sea posible., El efecto de la cafda de —
presidén en la elevacién del liquido del fondo de la columna sobre
el rehervidor, es critico. A maycr cafda de presién en el rehsrvi
dor, la columna y sus auxiliares deben elevarse a mayor altura so
bre el nivel del piso para producir suficiente carga hidrost{tica
para vencer la cafda de presién. Para un rehervidor que vaporiza
una pequefia cantidad de lfquido, la elevacidén requerida es mayor,
ya que la linea de regreso a la columna contiene més lfquido que
vapor y la diferencia en deunsidades de las corrientes que entran
y salen del rehervidor es pequefia,

Mientras que ocasionalmente se pueden usar mamparas segmenta
das para sumentar la turbulencia en la coraza, los tubos usualmen
te se protegen de pandearse mediante placas de soporte vertical -
entre las boquillas de entrada y salida. E1l lfquido que entra a -
un termosifén horizontal recorre la mitad de la longitud de los =
tubos por la parte inferior del deflector longitudinal y la otra
por la parte superior, de manera que todo el lfguido recorre la -
longitud total de los tubos pero en cada caso con la masa veloci-
dad basada en la mitad del flujo total, La longitud de la trayec—
toria para cada corriente paralela es igual a la longitud de los
tubos, y es suficiente preciso tratar la cafda de presién en la -
misma forma que para una coraza sin deflectores y con flujo axial,

El didmetro del rehervidor horizontal de termosifén es mayor
que el que corresponde a la misma cantidad de tubos de un inter--
cambiador convencional 1-2, debido al espacio libre que debe pro-
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veerse en la parte superior para permitir a la mezcla ligera de -
vapores y lfquidos un fécil acceso a la bogquilla de salida.
La cafida de presién se calcula con la siguiente ecuacién;

2
AP = 3kt - (147)

donde el didmetro equivalente "D;q” se calcula con la ecuacién;

+ _ __4 édrea libre .
Daq ~ perImetro humedo °? ples (148)

con el perimetro humedo de los tubos, mitad de la coraza y el an-
cho del deflector longitudinal. El drea de flujo es la diferencia
entre el semicirculo y el nmumero de tubos en el paso superior o =
inferior de la corasa. Si no se tiene le disposicién real de los

tubos, puede suponerse que es igusl. El mimero de Reynolds se cal
cula con la viscosidad del lfquido & la entrada y el didmetro e——
quivalente, La cafda de presién se basa en la densidad especifica
promedio entre la entrada y la salida, usando un factor de fric-——
c¢ién obtenido para el lado de los tubos,.

Cuando solo hay una boguilla de entrada a la coraza, es cos-
tumbre usar longitudes de tubos no mayores de cinco veces el dié—
metro de la coraza., Los rehervidores largos y angostos no sifo- -
nean bien, Cuando se hace necesario un rehervidor del tipo ante—-
rior, se equipa con dos boquillas como se muestra en la figura 21
con la masa velocidad basada en un cuarto del flujo total en la -
mitad del drea de flujo.

La siguiente tabla servird como gufa para proporcionar debi-
damente los termosifones horizontales;

Coraza Di’ pulg. Longitud de los tubos,
12-17.25 8 pies,
19.25-29 12 ~

31 en adelante l6

Tabla 6.~ Longitud de tubos propuesta para los didmetro de coraza,
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Una recirculacién de cuatro veces el gasto de vapor por ho¥e
es considerada favorable desde el punto de vista de la limpieza.

El método para calcular la recirculacién es el mismo que p@=
ra los rehervidores verticales de termosifén, que se discutié am=
teriormente.

Figura 20.- Rehervidor horizontal de termosifén,

Figura 2l.- Rehervidor horizontal con boquillas dobles,



8,-
b.-
Co-
de=

de=-
€=

., -

L6 L%

i
1
I
|
|
|
|
l
|
|
L

—-aX
|
{
Figura 23.- Rehervidor horizontal de termosifén.

Ventajas:

Area ilimitada.

Puede mane jar medios de calentamiento incrustantes,

Rl disefio hidrdulico no es muy rfgido.

Se puede disefiar para altas velocidades de recirculacién.

Desventajass

Altos costos estructurales.

Grandes requerimientos de é4rea,

Limitado al 30 % de vaporizacién mf€xima,

El lado del proceso es diffcil de limpiar.

La tuberfa de retorno a la torre es compleja y costosa.
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CONCLUSIONES
REHERVIDORES VERTICALES,

Los rehervidores de termosifén tienen tres cualidades que =
son ; simplicidad mecdnica, puesto que no tienen partes méviles,
compactos y la operacién en el régimen de ebullicién por nucleg—-
cién con sus altos fluxes, pero su disefio no sigue las lineas de
la simplicidad porque se requiere la brediccidn del flujo y del -
coeficiente de transferencia de calor, el cuasl es complicado eve-
luar devido a la presencia de las dos fases, por lo que, el dise-
fiador tiene que considerar la cafda de presidén, predicciones de -
regimenes de flujo, curvas de ebullicién, inestabilidades de flu~
jo y el escalamiento de datos de un solo tubo a haces de tubos, -
Puesto que la presidn hidrostdtica del 1lfquido er la torre es u—
sualmente fijada por el equipo existente, la cafda de presidén per .
misible se considera una variable dependiente.

Dos cosas que tienen una mayor influencia sobre el disefio —-
son ; la naturaleza del fluido y el grado de ensuciamiento asumi-
do por el disefiador.

Naturaleza del fluido.- Después de estudiar un gran ﬁﬁmero -
de rehervidores, Frank y Prickett encontraron que aguellos que ma
ne jan compuestos orgdnicos pesados tuvieron coeficientes de transg
ferencia de calor en el rango de 100 a 160 Btu/hr pie2 OF , con -
compuestos orgdnicos ligeros entre 160 y 220 Btu/hr pie2 °F y los
gque manejan agua o soluciones acuosas entre 220 y 350 Btu/hr pie2
o

Factor de ensuclamiento.- Comparando los factores calculados
y medidos se encontré gque un factor de 0.001 d€ la mejor reprocduc
cién de los datos de plantas. La mayorfa de los rehervidores que
se estudiaron, se encontraron razonablemente limpios después de -
seis meses de operacién normal. Solo los compuestos polimeriza- -
bles causaron una degradacidén rdpida de la superficie Je transfe-
rencia de calor,

Por lo que, cuando se trate de un fluido limpio, no polimeri
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zable, el factor de ensuciamiento puede ser reducido a 0,0005 - -
mientras que debe ser elevado & 0,003-0.004 para fluidos polimeri
zables,

Los rehervidores son generalmente calentados por la condensa
cién de un vapor. El mejor control es logrado controlando le pre-
sién del vapor, y por lo tanto, la diferencia de temperatura.

Cusndo se condensa vapor de agua en un intercambiador de ace
ro, se puede presentar una corrosién debida al diéxido de carbono
usualmente presente en el vapor de agua, por lo que se tiene que
ventear regularmente, ‘

Durante la operacién normal, en los rehervidores verticales,
el 1fquido que entra a los tubos esté ligeramente abajo de su tem
peretura de ebullicién debido a l1la presién hidrostdtica. En esta
seccién el 1lfquido es calentado hasta su temperatura de ebulli- -
cidén y es donde ocurren los coeficientes de transferencia més ba~-
jos. Conforme se van formando las burbujas, el lfquido se agita y
el coeficiente es aumentado. Cuando el vapor es generado rapida--
mente, ocurre un gran cambio de voldmen el cual acelera la mezcla
de 1fquido y vapor. Las velocidades llegan a ser altas y la trans
ferencia de calor correspondientemente alta., As{, la velocidad de
transferencia de calor siempre se incrementa a lo largo de los tu
bos desde la entrada hasta la salida,

Bl flux méximo y la velocidad de transferencia de calor son
una funcidn de las caracteristicas fisicas del rehervidor y de —
las propiedades fisicas del fluido.

Resultados experimentales de mdximos fluxes de calor son pre
sentados por Lee y sus colaboradores (referencia 26) donde en al-
gunos casos obtuvo valores del coeficiente de transferencia de ca
lor de 2500 Btu/hr pie? OF y fluxes tan altos como 100,000 Btu/hr
pie2 y donde las grdficas muestran que después de incrementar la
diferencia de temperatura a un cierto punto, el coeficiente de --
transferencia de calor empieza a disminuir y con un mayor incre—-
mento de temperatura, el coeficiente disminuye adn mé€s, debido al
apantallamiento por vapor, Todas las corridas que hicieron fueron
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continuadas hasta la condicién del apantallamiento por vapor, an-
tes del cual, la circulacién del 1liquido y del vapor fué suave y
continua y después de este punto fué inestable,

En el trabajo experimental de Shellene y colaboradores (refg
rencia 37) algunas de las figuras muestran un méximo en el flux -
de calor y se debe a que a diferencias de temperatura més altas -
que la correspondiente al mdximo, la pared del tubo fué parcial--
mente cubierta por una pelficula de vapor de baja conductividad —-
térmica,

La velocidad de transferencia de calor a las ccondiciones del
flux méximo, es de gran ayuda en los problemas de disefio, puesto
que, este permite que se pueda hacer una estimacidén de la presidn
que debe tener el vapor de agua para obtener la méxims capacidad
de un rehervidor,

Hughmark (referencia 17) compardé las velocidades de entrada
del fluido a los tubos y los coeficientes, encontrando que para =
procesos a vacfo, las velocidades de entrada del fluido y el coe-
ficiente eran més bajos que a presiones normales y que esto es el
resultado de 1la relacidén presién-temperatura a baja presidén, en -
la cual un pequefio cambio de presidn representa un gran cambio en
el punto de ebullicidédn, por lo que, en condiciones de vacfo una -
gran parte de la longitud de los tubos se requiere para calentar
el fluido hasta su temperatura-de ebullicidn,

El rehervidor se debe colocar de acuerdo al nivel del 1fqui-
do en la operacién normal de la torre. Se puede lograr un médximo
en el flux de calor si la mayor parte del lfquido es vaporizado -
en el tiempo que este alcanza el tope de los tubos y esto ocurre
‘cuando el nivel del 1fquido en la torre es cerca de una tercera -
parte de la longitud de los tubos sobre el espejo inferior del re
hervidor, pero tal operacién también produce un ensuciamiento mé~
ximo y es una préctica usual empezar la operacidn con el nivel de
1fquido a la misma elevacién que el espejo superior del rechervi—-
dor,

El nivel de lfquido Sptimo es frecuentemente una funcidn del
sistema de presidén, siendo alto a altas presiones y bajo a presio
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nes subadmosféricas.

A presiones moderadas o altas, la zona de calentamiento sen-
sible es pequefia y no afecta el funcionamiento del rehervidor, --
Sin embargo, en operaciones al vacfo o con lfquidos altamente vis
cosos, la presién hidrostdtica puede suprimir la ebulliciédn en u-
na longitud considerable de los tubos.

Otro problema es la disminucidén del nivel del 1fquido en mez
clas con un porcentaje bajo en componentes voldtiles, es que la -
recirculacidn disminuye y no puede suministrar todo el componente
voldtil para la ebullicién, por lo que, la temperatura de ebulli-
cién del lfquido aumenta. Consecuentemente no se produce suficien
te vapor para satisfacer los requerimientos de la columna, por lo
gque, algo del lfgquido de los platos cae a la base. Esto remueva -
el componente voldtil, la produccién de vapor se incrementa y los
requerimientos de la columna son satisfechos, Eventualmente la —
concentracién del componente voldtil disminuird a un punto donde
vuelve a ocurrir el vaciado de la torre. Bajo esta condicidén, la
columna no puede ser propiamente controlada.

De particular interés en el trabajo de Shellene, fué la ope-
racién inestable. Los autores encontraron gque la adicién de una -
resistencia al flujo en la tuberfa de entrada aumenta el rango de
la operacién estable, y la cafda de presién permisible en los tu-
bos disminuye cuando el flux de calor se incrementa., Cuando se a-
fladié una resistencie & la tuberfa de salida del rehervidor, el -
flux de calor disminuyé conforme se va aumentando la resistencia,
por lo que, la recomendacién es diseflar la tuberia de salida con
el 4rea transversal aproximadamente igual al 4rea de flujo total
de los tubos, mientras gue el 4rea transversal de la tuberfa de -
entrada no debe ser mayor que la mitad del 4rea de flujo total de
los tubos. :

La cafda de presién en la tuberfa de salida debe ser minima
para que el funcionamiento sea éptimo. La velocidad del fluido en
esta tuberfa debe de ser casi igual a la velocidad con la cual ss
le de los tubos, por lo que el didmetro de la tuberfa es igual al
didmetro interno de los tubos multiplicado por la raiz cuadrada -
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del mimero de tubos,
. - 0.5
D, = ni’t(n) (149)

Bl disefio de la tuberfa de salida es una de las mds importan
tes variables que afectan el funcionamiento de un rehervidor. Un
disefio impropio puede reducir la capacidad al 40 %. Bsta tuberia
debe ser construida de tal modo que dé una suave transicién del -
didmetro de la coraza pl didmetro del orificio en la torre, Se de
ben de eliminar les €ngulos rectos para reducir los remolinos y -
repgirculaciones internas,

Otros autores recomiendan la salida axial, porgue esta mini-
miza la altura de la columna vapor liguido y asf se obtiene una -
diferencia mayor entre las presiones hidrostdticas con lo cual se
aumenta la recirculacién.

El disefiador también se debe de asegurar que el rehervidor -
sea capaz de mantener una operacién estable sobre el rango més am
plio posible de condiciones., Esto requiere de un culdadoso disefio
de la parte inferior de la torre de destilacién y del modo de con
trolar la torre. Las fluctuaciones en el flujo a través del reher
vidor, deben ser estabilizadas instalando una resistencia al flu-
jo en la tuberfa de entrada tomando entre el 25 % y 40 % de la —
cafda de presién total, la cual dard un efecto amortiguante.

La longitud de los tubos de ocho pies, hace un balance entre
la completa vaporizacidén en tubos largos y la transferencia de ca
lor sensible predominante en tubos cortos.

Dependiendo del sistema, la médxima diferencia de temperatura
debe ser de 60 a 100°F. Este lfmite evita el excesivo ensuciamien
to debido a fluidos polimerizables y también evita el exceso de -
vaporizacién por paso, lo que reemplaza al flujo slug o amular en
el flujo disperso que reduce la transferencia de calor debido a -
la baja conductividad térmica del vapor formado (grandes diferen-
cias de temperatura pueden construir una pelfcula de vapor entre
la pared del tubo y el fluido lo cual disminuye grandemente la —--
transferencia de calor).
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Los procedimientos de disefio han sido muy conservadores. Se
pueden obtener fluxes considerablemente mds altos que permite el
disefio de rehervidores mds pequefios y menos costosos. Sin un me-—
dio de controlar el flujo del liquido del proceso,.el flux de ca-
lor en el rehervidor estd limitado por la inestabilidad dindmica,

La inestabilidad puede ser controlada con el uso de una res-
triccién variable para controlar el flujo de 1lfquido al rehervi--
dor.

Si la operacién estable se mantiene, la dnica limitacidén de
la capacidad de un rehervidor resulta de la formacién de una pel‘
cula de vapor en la superficie de los tubos.

El rango de calfda de presidén permisible para la operacidn e‘
table a través de los tubos del rehervidor disminuye conforme el
flux de calor aumenta,

La restriccidén excesiva de la salida de la mezcla vapor—li-.
quido, limitard el flux mdximo en un rehervidor de termosifén,

El apantallamiento por vapor estf presente cuando la produow
cién de vapor ha disminuido bastante y la presidén del vapor de ae
gua en la coraga permanece alta, El ensuciamiento es probable bae
jo estas condiciones.

Ademds de los y4 mencionados anteriormente, los termosifones
verticales no se deben de utilizar cuando el nivel del liquido en
la columna fluctde como en el caso de las columnas que manejan e
quefios flujos de fondos y estos son sacados por lotes. As{ mismo,
en columnas que trabajen por lotes, es usualmente muy diffcil de
determinar el 4rea de transferencia de calor que pueda manejar el
amplio rango de condiciones encontradas en una simple destilacién
por lotes,

REHERVIDORsS HORIZONIALLS,

El efecto de disminucién debido al apantallamiento por vapor
se aumentard con la cantidad de vapor que pasa de una hilera hori
zontal a otra.

De particular interés son los casos 14 y 15 presentados por
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Palen-Taborek (referencia 33), los cuales son dos rehervidores ti
po kettle que estdn en paralelo en el mismo flujo. Los tubos en -
el caso 15 fueron puestos con una relacién de p/d de 1.25 mien- -
tras que los del caso 14 con una relacidén de p/d de 1.50. Conse—-—
cuentemente el caso 15 tuvo un flux de calor de cerca de la mitad
del caso 14 debido al apantallamiento por vapor.

La salida del vapor del haz de tubos serd retardada més alld
de la velocidad de escape natural y el apantallamiento se incre--
mentard rapidemente si se disminuye mds alld de cierto limite cri
tico el espacio entre los tubos.

Conforme el espaciamiento se disminuye el efecto del apanta-
llamiento llega a ser més pronunciado y el coeficiente mdximo y -~
el flux de calor mdximo se logran a mds bajas diferencias de tem-
peratura.

Bl método de Kern no toma en cuenta el efecto de la relacién
p/d .

La eficiencia de una hilera de tubos vertical estd en fun- -
cibén inversg del mimero de tubos y también del coeficiente de ebu
1llicién para un solo tubo.

Conforme el p/d es incrementado, el flux a una dada diferen-
cia de temperatura se incrementa primero rapidamente y después —-
méds lentamente.

Si se cambia el didmetro del haz de tubos a constante p/d y
AT, esto resulta en un incremento o disminucién del mimero de tu
bos en las hileras verticales, e indicard una fuerte ventaja para
rehervidores largos de didmetro pequefio sobre rehervidores cortos
de didmetro grande, debido & que hay menos apantallamiento por va
por, pero estos tienen una cafda de presién mayor, por ld que de-
te de haber un caso intermedio que dé los mejores resultados para
una operacién dada. '

Mientras que las consideraciones expuestas anteriormente fa-
vorecerdn el espaciamiento amplio entre los tubos gque resultard -
en grandes haces y didmetros de coraza igualmente grandes que in-
crementarédn el costo ae la unidad.

Entre estos dos efectos opuestos un éptimo econémico con res
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pecto a una cierta combinacién de espaciamiento y diferencia de -
temperatura debe de existir para cualquier lfquido, carga de ca—-
lor y longitud del haz de tubos. '

Bn las figuras 24,25 y 26 se muestran los resultados de los
programas de computadora que fueron corridos variando el didmetro
del tubo desde 3/4 de pulgada a 1,1/4 de pulgada, as{ como tam- -
bién, la diferencis de temperatura desde los 5°F a los 200°F,

En estan gréficas se puede notar que casi todos los métodos,
a pesar de sus diferentes acercamientos, entran dentro de un cier
to rango en sus resultados, solc el método de Kern para rehervido
res verticales es el que se sale de este rango .debido a que el —-
méximo coeficiente permitido por este método es de 300 Btu/hr pie2
OF y 1los coeficientes para las dos fases en el interior de un tu-
bo son muy altos, por lo que, el coeficiente termodindmico "UC" -
se disminuye grandemente y para que nos dé el factor de ensucig—-
miento permitido por este método se tiene que disminuir el coefi-
ciente de disefio "UD" y esto se hace aumentando el 4rea de trans—
ferencia de calor., Ademds el factor de ensuciamiento para este mé
todo es de 0.003 y es més alto que los encontrados en plantas en
operacién que mostraros estar razonablemente limpios después de -
seis meses de operacidén normal, y este factor fué de 0,001 .

-
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NOMENCLATURA

Area de transferencia de caior.

Area de flujo transversal.

Capacidad calor{fica.

Factor de superficie.

Didmetro,

Didmetro.

Entalpia,

Factor de fricecién.

Masa velocidad.

Masa velocidad.

Aceleracidén de la gravedad.

Factor de conversidn.

Coeficiente de transferencia de calor.
Conductividad térmica,

Longitud de los tubos.

longitud equivalente.,

Peso molecular,

Constante para las ecuaciones 43,44 y 45,
Constante para las ecuaciones 43,44 y 45.
NMimero de tubos. .

Mimero de agujeros en el espejo.

Presién,

Presién,

NMimero de Prandtl.

Espaciamiento entre los tubos.

Calor por transferir.,

Gasto volumétrico.

Relacidén de la longitud ue la zona de ca-
lor sensible entre la longitud total.
Fraccidn del voldmen ocupado por la fase,
Recirculacién.

Nimero de Reynolds.

pie2
pie2
Btu/1b °F

pies
pulgadas

Btu/1b

1b/hr pie?
1b/seg p102
pie/seg2

1lbm pie/1bf seg
Btu/hr pie® OF
Btu/hr pie °F
pies

piles

2

1b/pie?
Psia.

pies

Btu/hr
pie3/seg

1by/1v,
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Resistencia a la transferencia de calor,
Relacién de la altura del 1fquido en la
columna arriba del espejo inferior a la
longitud de los tubos.

Densidad relativa al agua.

Dengsidad relativa al agua promedio.
Temperatura.

Coeficiente de transferencia de calor.
Velocidad,

Cantidad de vapores producidos.
VolYmen especifico.

Gasto en masa,

Pardmetro de lockhart y Martinelli,
Vaporizacidn.

Al tura,

Viscosidad

hr pie2 OF/Btu

OF

‘Btu/hr pie® °F

pie/seg
1b/hr
pie3/1b
1b/seg

pies
centipoises

SUBINDICES
Aceleracién perdida, n : Mucleacién para un solo
Haz de tubos. tubo,
Conveccién, 0 : Bxterno.
Coraza, rv 3 Hilera central vertical.
Dos fases, 8 ¢ Salida.
Entrada. sat : Saturacién.
Estdtica. sen : Sensible,
Friccidn. T : Total.
Ensuciamiento. t s+ Tubos,
Horizontal. v : Vapor.
Medio de calentamiento. vap : Vaporizacién,
Interno. w ¢ Pared.
Liquido. 1 ¢+ Entrada a los tubos,.

Salida de los tubos.
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o¢ + Angulo del arreglo de los tubos. grados
QL ¢ Coeficiente de expansién térmico.

AP : Cafda de presién. Zl.b/p:le2
AT : Diferencia de temperatura. op

£ : Densidad. 1b/pie>
P ¢ Densidad promedio. ~ 1b/pie3
n ¢ Calor latente. Btu/1b
a s+ Tensidén superficial, - 1b/pie -
0! : Tensién superficial, Dinas/cm

M Viscosidad. 1b/pie hr
(I)L 44! Pardmetro de Lockhart y Martinelli. '
? ¥ "
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__NOMBRE DEL PROGRAMA = FAIR/RV.

METODO DE FAIR PARA REHERVIDORES DE TERMOSIFON VERTICALES,

DIMENSION TN(17)9DC(17)4EEDT(8)4yRET(23)FITAB(13)XTAB(13)+GTTAB(2
15) o XTTINT(25) «FT(8923) sRLTAB(13913)9FI2TAR(13+413) «COETAB(13513)9xT

(o]

(]

o5

n

2TTAR(13913) sALFAT(25425)
READ 19KNoeJINsINsJANSTANyJENSIFNeJINgITNeJONS IONyJUNTUN

FORMAT(1312)

READ 24 (EEDT(J) sJ=19sJN)

EEDT = EPSILON EN DIAMETRN TABULADO
FORMAT (BF10.5)

READ 3¢ (RET(I)sI=141IN)

RET = NUMERO DE REYNOLDS TABULADO
FORMAT (8T10)

READ 49 ((FT(JeI)eI=1eIN)eJ=1sUIN)
FT = FACTOR DE FRICCION TARBULADO
FORMAT (16FSe4)

RFAD Se (TN(K) eK=]19KN) :
TN = VECTOR DEL NUMERO DE Tus0S
READ 5S¢ (DCUK) o K=14KN)

NC = VECTOR DFE NIAMETRO Ot CHORAZae PULGADAS
FORMAT (BF10e4)

READ Ao (FTITAR(JA) e JA=1 9 JAR)

FITAS = FaAaCTa~ FI1 TABJLAON
FORMAT (1 AF 5, 20

READ 7o (ATAN(IA) gIA=1410 1)

XTAH = VAPORIZACION TarBULADA
FORMAT (13F3.2)

READ Ry (GTTAR(JU) e JU=1+JUN)

GTTAR = MaSA VELOCINAO TARULANA
FORMAT (1AFR,.1)

READ Qe (XTTINT(IU) e Tu=141tiN)

AXTTINT = INVERSD DR FACTOw ¢ LJUCKrART Y “ASTIwFLLIe XTT

FORMAT (16F5,2)
READ 10 ((FI2TAR(UF G IZ) e IF=1aTEN) agF=1agrn)

FI2TAR = TABLA UEL PAR&MeT90 OE LAIDA oF DRESIDS r h FLJD 8

Fases

)

<
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10 FORMAT(13FRe2)
READ Taye ((COET (JIeID)alTl=tellN)sul=1aJdIN)
CUETA3 = TaKLA CEL COCIENTE DEL COEFICIENTZ DE DOS . aSkS ¢ WIRE EL
COEFICIENTE DE CONVECCIONM DEL LIWUIDO
T4 FORMAT(13F9.2)
REAU 11« ((XTTTAS(J09IN) 9 IN=19TINI s JO0=19suuUN)
XTTTAB = TASLA ! INVERSH DE XTI
11 FORMAT (13F6.3)
READ 759 ((RLTAB(JUASTIA) s IA=1s1AN) sJA=1eJAN)
RLTAB = TARLA Dr LA RELACION DE LIQUIDO R
75 FORMAT(F5.3912F544) :
READ 12 ((ALFAT(JUsIU) ¢ TU=19IUN) sJU=14sJUN)
ALFAT = TABLA DE VALORES DE ALFA
12 FORMAT (20F4.2)
READ 139VAPsHL +HVeTHs TBeDENSLEQLOENSFQLOSAsTLsATEAPSyHO
VAP = CANTIDAD DE VAPORIZACIONs LB/HK

HL = ENTALPIA DEL LIWUIDO, BTU/LB
HV = ENTALPIA DEL VAPORs 8TU/LB
TH = TEMPERATURA DEL VAPOR DE AGUA. GRADOS RANKINE

TB=TEMPERATURA DE EBULLICION, GRADOS RANKINE
DENSL = DENSIDAD DEL LIQUIDO, LB/PIE CUBICO
EQLOEN = LONGITHD EQUIVALENTE DE ENTRADAs PIES
EQLOSA = LONGITUD EQUIVALENTE DE SALIDAs PIES
TL = LONGITUD DE LOS TUBOS, PIES
ATEAPS = DIFERENCIA DE TEMPERATURA ENTRE A DIFERENCIA DE PRESION
EN LA SATURACIONs GRADO FAHRENHEIT/PSI
HO = COEFICIENTE EXTERNO DEL VAPOR DE AGUAs BTU/HR PIE CUADRADO -
GRADO FAHRENHEIT
13 FORMAT(10FR,.1)
READ 144VISCVsRPP¢RHP§SXPL « sAFPT40IT+DSeCONDLsAMsDENSV4VISCLs X
1CPLyTOLsANSTOLL
VISCV = VISCOSIvAD DEL V& v LB/HR PIE .
RPP = RESISTENCIAs HKR +it CUADRA4QO G91DO FAHRENHEIT/BTU
RHP = RESISTENCIAs WK PIE CUADRAUU GRADO FAHRENHEIT/BTU
SXPL = SUPERFICIE POR PIE LINEALs PIES CUADRADOS/PIE
DEN = DIAMETRO DE LA TUBERIA DE ENTRADAs PIES
AFPT = AREA DE FLUJO POR THWRQO, PULGADAS CUADKADAS
DIT = DIAMETRO DE LOS. TURDS INTERNOe PIES
DS = DIAMETRO DE LA TURERTA DE SALIDA. PIES
CONDL = CONDUCTIVIDAD TERMICA DEL LIQUIDOs BTU/HR PIE GRADO FAH-
RENHEIT
AM = CONSTANTE DE LA ECUACION PAXA LA OBTENSION DEL COEFICIFENTE
PIR CONVECCION DEL LIQu]dd
DENSY = DENSIDAD DEL VARPORs LR/PIE CuUBICO
VISCL = VISCOSIDAD DEL LIQUIDOs LB/HR PIE
X = VAPORIZACION SUPUESTA .
CPL = CALOR FSPECIFICO DEI (INJIDOs BTUY/LR GRADD FAHRENHEIT
TOL = TOLERANCIA ~ARA FL ®RALANCE AIDRAULICO
AN = CONSTANTF DE LA ECUACIOCY 2A=A L4 JRTFNSION DEL CUSFICIENTE
POR CONVECCION DFL LIQJIDN
TOLl = TOLERANCIA PARA FL al&aCE TEwMICU
1l FORMAT(10F5.447F4.2)
QEAD 62¢546Ce05 :
G = ACELERACINN D)+ LA GRAVEDIN. PIES/SE: 1MD0S CUADRADOS

GC = FuCTNw g CradERrSTON. 183 PIE/SEG IMDNS Cuanmapds (3F
DF = JLAMET=Y ©vTevwn YW Lus T imgSe 2128

A2 FORMAT(2Fa,ler~gu) \

=P INT 100 (e T ) i=fe! 3) \4" i 4 bod L3 ( T

LGN F AT Il ed- ot T o Pl FaChos r FRICCIO W el /s PrMERD RE We] %
[
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191PF741el2(2X01PET4l)0/)

07 101 N=1eUN

DR INT 1024EEDT(N) o (FT(NaM) aM=]413)
101 CONTINUE
102 FORMAT (6K eFAhS5e13(2%er7,.0))

PRINT 1044 (RFT(M)eM=14423)

N0 103 N=1eJN

PRINT 10SeEENTI(N) « (FT(Nem) a™=]14423)

103 CONTINUE

1046 FORMAT(////7 919X eMEED REMe1X91PETel o9 (2Xe1PETel) o/)

105 FORMAT(1RX«FB.5410(2XeFTa6))

PRINT 105« (ATAS (<) eM=1eTAN)
106 FORMAT(//////+51Xe"TABLA DE LA RELACION DE LIQUIDO"9//920Xe"FI X
1MaFS.4412(2XaFSss)4/)
DO 107 N=1yJAN
PRINT 1038+sFITARBIN) ¢ (RLTAB(NeM) ¢M=14]AN)
107 CONTINULE
108 FORMAT(18XsF6s4e2%eF5.3412(24eF544))
PRINT 1094 (XTAB(M) ¢M=14IEN)
109 FOQMAT(ldlv//v3§Xv"TA6LA DEL PARAMETRO DE CAIDA DE PRESION DE UN F
1LUJO A DOS FASES"e//913Xe"FI X "eF6e4+12(2XeF6a4) /)
DO 110 N=1sJEN
PRINT 1114FITAR(N) ¢ (FI2TAB(NoM) yM=1,1EN)
110 CONTINUE
111 FORMAT(11XeF6e4e13(2XsF6e2))
PRINT 112+(XTAB (M) oeM=1,11IN)

112 FORMAT(/////7/7+2TX«"TABLA DEL COCIENTE DEL COEFICIENTE DE 2 FASES €
INTRE EL COEFICIENTE DEL LINUIDOM™s//920XeM"F1 X "9FSe4912(2XeFSed) s
27)

-DO 113 N=14JIN

PRINT 114+FITAB(N) ¢ (COETAR(NeM) eM=14]IN)
113 CONTINUE
114 FORMATULIBXeFR.49]13(2XsF5.2))

PRINT 1154 (XTAR(M) «M=1410N)

115 FO%M“T(IHI-/I-%#X."TABLA DEL INVERSO DE XTT"e//s13XeMFI X "eF6aby

112(2X«F6e4) /) )

DO\II& N=]1+JON =

PRINT 117«FITARB(N) « (XTTTAB(NeM) oM=]1,4 J0ON)
116 CONTINUE
117 FORMAT(11X9F6e4s13(2X9F643))

PRIWT 1136 (XTTINT (M) oM=10e1lIN)

118 FORMAT(//////7«54X«"TABLA DE VALORES DE ALFA"4//+e6Xs"GT 1/XTT",10(F

14.391X)9]10(Fee20lx)es(Faslaind)a/)

DO 119 N=1+JUN

PRINT 120«GTTAB(N) o (ALFAT (NoM) ¢M=14IUN)
11S CONTINUE

120 FORMAT(SXeF6.2¢3Ye23(F6,”41%))

NC=] § V=VAP :

202 US1/(3PP+wr2) i ysve(nv=nL) & BT=T~=TR

63 Al=Q/(URAT) :

ORTENSION Del MuMER) OF T 1H0S v EL JDIAMETRO DFE LA CurAZA
TAT=A1/(TI2SXPL) .

k=1
17 TF(TN(R)=TrT) Ineloaln JE—
15 K=K+ i

¥ 08 18 ovnbien Fou 17

ACc=ENC+E 8 -

TR (MO L Tymp &l T 5403

PeINT “0eT " TaiaTe it
B F Ve 4T 5 & g W Aty V8T e ORI IPET 3e6)
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G T WG A
1A TAT=TM(<) & D0T=30(ky 3 L lo=A

A=TaMTHTL #SXPL
U=0/ (A2AT) .
FI=(DENSV/NENSL ) ##0 5% (VISCL/vISCy) 7, ]
CaLCULY DEL BAST ! &N L=/38~
WT=V/(Xx#3-500,) ITZRA=]
GTEN=(wT#3500,1/(3,14]1a%0EV 8% /0,)
QFEEN=NEN=6GTEN/ZVISCL
EED=0.00015/DEN
CALL INTERP(EE).JEEM.EFOT.wLT»FT,w.rtNgJN.IN)
IF(M) 18918420
18 PRINT 19 ' .
19 FIRMAT(//410XeML0S VALORES D5 wENGLON ANTERIOR SOV LE LA TAbBLA DE
1L "FACTOR DE FPICCION'™)
. 60 JD.50 . .
20 XOFE3=X/3. )
“CALL INTERP(FIWADFE3+FITABsXTAA«RLTAByMeRL s JANS TAN)
CIF(M) 2121425 / .
21 PRFNT 29
29  FORMAT(//'910X+"L0S VALORES Ot RENGLON ANTERIOR SON UE LA TABLA DE
1 LA RELACION PE LIQUTUO")
39 TO S0 -

W
N

.25 RV=1.-RL

VISCDF=VISCV#RV4VISCL#*RL
AFT=TNT2AFPT/144.
GTT=(WT#3600,)/AFT
RETUR=DIT®#ATT/VISCHF
FTUR=0N.002858*144,/RETURREN, 255
CALE INTERP(FL’"FITA&’XTA%,qLTAd!M’RLI’dAN,IAN)
IF(M)31+31436 ' '
31 PRINT 29 '
GN 70 S0
36 Rvl=1.-RL1
VISDFS=VISCYARYVI+VISCL#RL]
GTS=(WT#360N ) 7(3.141A%0US%"2/4,)
RES=NS*GTS/VISPFS
EENS=0.N0015/DS
CALL INTERD(EE“S;RESyEEDTvRET;FT-HnFSqJN,IN)
IF(M) 44948445
44 PRINT 19
GO TN 50
45 COEFCO=(0,023%CONDL/DIT) #(DIT=GTT /4ISFL)“‘O.Hﬂ(bPL“VlSCL/FONOL)**0
le4 "
CNEFCO = COEFICT T+ P2OR {ONVSCOinN
ATEAL=3,1A1E6#NIT&TN TS EFONIATZi 3n 10,2 WTHC~L ) 5 3
ATEAL = NDIFERENT I e TFMBErAT i=wa £MTRF DIFERENCIA OFE LONGITUD E
LS Tu=0S i
APEAL=DENSLBG/ (e, e50)
APFAL = NIFFRENCT Y NDE PRESIONVYS ZUTRE NIFERFNCIA DF vabTIuD DE -

LS Ti=2S
CREPL=ATEAPS/ (ATr PR+aTEAL /4ar- AL
POEPD = PR=D/PA=D NN T G TAaavA
AlLRC=B=rdo=T|

LONGITUR 2F oS Ta=0s Diolte v =ay vas e ] 200 1 yw
OEV§D°=CE“°U°*V~,r“<;4-L ;

NENAE =N IS st J |+ 1FR o e

ANWFPE3=xs2,/%,
ATCALL TNTERD R et T X 3er T wernTuwef [~TAdme oF 127F 305t « IFN)
AFAFTIDT3Y T 4q 2 Ve~ -



23 POTHT "aoFTad7F 3
26 ERMAT (/7418 ategs mr B o af = p1%7E4 55 TowtAp 5 2 40¥ 42X F15,642%
1eF15.6)
&0 TD 50
272 TF(M)aTesTeax
47 PRINT K1 .
S1 FORMAT(//«l0X et GS ya  GRES Do =286 0N anTERIOR SON UF LA TABLA DE
1L PARAMETRY NF . aTNa g ExfSION Or UN FLUJO & DOS FASFST)
G T [0 8
43 CALL INTE~2 (FLaxaFITAAeXTAXer [2TARYMyF [29JENsIEN)
IF(FI2)274274724
27 PRINT 244F T4
PR OFORMAT(//« 10X a=200D i wiaFR: Bl rS TGUAL A CEROMeZXeF15,602KF1
15.4)
50 Ty S0
26 IF(M)S2452493
57 PRINT 51
530 TQ 50 )
S3 AVI=62(3a131ANRwde2/ 4, ) ##28DF iSL*(DENSL=DENSUF)Y®( LLIQ=ALBC)
AP=2 , GHFENHE QL) N/ 00
AR=2  O#F TURP (( 3 14]5%)EN®w2/4) /(THTHAFPT/1464,) ) #%2% ((AL3C/DITYI+FI2
12638 (] ~=xXNF2E3)##2% (( LLTQ=AL=C) /0IT))
A4=2 JORFSH(le~=X) #uZ% (DENRR2 Q) #ulsfr [2+ (EULOSA/DS)
AS=((1a=X)##2/0L 1+ (DENSL/DENSY) #X##0/uV]=],) *(DENRR2 /NS4 ) 24D
WTI=SORT(AT1/(3°+42444+45))
IF(XeGTe0.3)G0O0 TO 139
IF(ABS(WT=WT1)=TAL)AQeAD 20
30 ITERA=ITERA+1 wT=wTl
X=V/ (WT1#3400,)
TF(XeLEeDs3) =00 T §1
X=0.15
60 TN 15
91 IF(ITFRA=2N)374 52497
T RT PRIGT RBeITERL
BROFOARMATI(/«10X et wilaE) ITESV ES I6GUAL 4%eI3)
G) TO.S5C
Nﬂ.(q:ﬂ.a“x
A2 CBLL TNTERP(FIeXEsFITARGXTABSCOETAB Mo CUETF o JINs I IN)
IF(COFETF) 3434437
34 PRINT 35FIsXE
39 FORMAT(IHL e/ /910X eMERDG= FL NIMFRO COETF £S IGUJAL A CERO"¢2XeF15.6
c192XeF15.h)
T ea 10 Sy
"33 IF(M)Ene3R404
56 PRINT &7
S7 FORMAT (//al P v a® OS VA "=EQ 7 RotoLOMN AaMTFRIOR SG% 05 LA TAALA OF

1L COCTENTE WF TWEICIe ST Mg 2 Fahks Do =E L) COEFICLENTE Del LI6
2uInom
1 7O &9
COFOF = COEFTCIENTF “4ni {naS oty YaScs
56 COHENF=COFTFRCHFF"N
Call THTREQW(Flats af [T - waTovnaXTITE came&TT I 0eJltvs INN)
LEAXTT I E ) Re e 47
Y& PATNHT IFGET ok E
A5 Fkb &1 A7) . ¥ o= & Tmeet @ FLa o B I HEL s Nes 10 2RGF] 5 ndK
TaF1Sus )
59 TQ =9

3T JF(M)B4e534~9
S PO INT A5
RS FOQMAT(//eluYe Al T S L S S L T e LA Tampa o=
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1L TerEdsy 8 grrwy
e T ad 3
S99 CALL INTERU(FTlerer [Tha aalunealTimmer oy TToIinNedINGTOIN)
IF(XTT21 d)acdebea]
42 PRINT 634FTax ‘ ;
43 FORMAT (LAl o/ /el 0KaMe=rN@ S Nt 20 ¥TTZInN ES TOUAL A CEROMG2X,F15,
1642XeF15.5) i
G0 TH S0
41 IF () 666049467
6h PRINT 4&b
GO T 50 ‘
n7 GTA=GTT/3600.
TF(5TALLEL200) 50 T.x 200
PRIMT 64«GTA«XTTIINGXTT 21N
GO, TO 15
200. CALL INTLRP(STAw\TTIIN;uTTQHoiTTINT-ALFAT.M ALF#['JUN’IUN)
. IF(M)K9+6F+TN
69 PRINT T1
71 FORMAT(//+10Xe%L0S VALOR;\ UEL RENGLON ANTERIOR SON DE LA TABLA DE
1 VALORES DE ALFi1)
60O TS SP '
70 CALL INTERP(GTA«XTT2INGTT AB.(TTIaT,ALFAI.M;ALFAEyJUNoIUN)
IF (M) 72472473
72 PRINT 71
G0 To S0
73 ALFA=(ALFAl+ALFAZ2) /2.
HI=200. 3 ITER=0Q
77 HIO=HI®*DI/VE
. T4=T84+ (TH=TB) #HI0/ (HO+HI0)
ATW=TW~T8
| COEFB=AM#ATw 4 (AN=1,)
COEFV=ALFA®COEF2+COEDF
COEFHP=(ALBCH*COEFCO+ (TL=~ALRC) #COEFV) /TL
ITER=ITER+1
IF(ITERGGTe29) 33 TQ >0
IF(ARS(COEFHR=HT)=10)74475+78
78 HI=COEFHP .
G 10 77
76 ULl=1e/((1./COEF=P)+0,00)Y)
TFUI=t=10)1%s15e49
49 PRINT bQ'VC'TNT-DFT.A.FENQJL-rTUG-#LI.F<-COEFCO;AL°C;\
64 FORMAT (1A1«/7/¢10Xav<ESHLT 1008 L 2bHERVIDORM,// 1 IR "NUMERU VE ®
1EXERVINDORFSH 432X ¢ 12F k]l ub ey
210X NUMERD TATAL DF THAOS"e33Xe1XE]1ab0/y10X,
IUDTAMETRO DE LA € I1RAZAYe 341 e12F lesa’ SULGADAS"y /910X, 3
4MAREA DEFINITIVA DE TRANSFY~INCIA 7 CALOIRMG1IXG1PELL. 49 PIES Ci
AADRADOSH e e 1NV o
6UFACTIR DE FRICCTON En LA TU=F=Ta I ENT~AilA%e]11Xe1PEllebe/elnXs
THRELACIOY ME LT 3pNd A oy chfru G LA VAaRONIZACIONY 3 uX s 1PF1Y 69/
RINXGMFACTOR DT FRICCINY x4 LIS TumuSHel 30 alPEllasa/e 10Xy '
QUAELACTON D2 T iT ") w L& >AL;nLn./5x.1pt11.u.¢.1ut.
IMFACTAR OF F21Ce T v Ex L8 TUSSWTa € €A THate]2¢elir]lese/alOne

ZUCNEFTCIENTE AF € JFCR[OY Safen LT [0 Weldvelbsligsatt T i/ne
PRIF CHANRADN n2e 1Y F LmoF R Thesd el " :
ANEONATTUN Y 1 0% TuBés PONIE NG —ay A o JACT cqWe 7' ]1OF (L aaeh T

AESN /410X
TOVARNRTIZACTCN W aw2Yalr 11awn
S0 CcaLL EXIF

£ an
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NOMBRE DEL PROGRAMA = GILMOUR/RVe

DIMENSION TN(17)4DC(17)
READ 1¢CP+7Z9PMeSeTENSUP s TP sDENSVeWoLAMDASATsTLoCONDOWeHV 9HL 9 SXPL D

10+Dlavel AMDAL

CP=CALOR ESPECIFICOs BTU/LS GRADO FAHRENHEIT
Z=VISCOSIDADs CENTIPOISES

PM=PESO MOLECULAR

S=DENSIDAD REFERIDA AL AGUA

TENSUP=TENSION SUPERFICIALs UINAS/CENTIMETRO
T=TEMPERATURA DE EBULLICIONs GRADOS FAHRENHEIT
P=PRESION TOTALs« PSIA

DENSV=DENSIDAD DEL VAPORs LB/PIE CURICO
Ww=CANTIDAD DE VAPORIZACIONe MILES DE LB/H»
‘LAMDA=CALOR LATENTE DEL LIQUIDO DEL PROCESOs BTU/LR
AT=DIFERENCIA NDE TEMPERATURA« GRADOS FAHRENHEIT
TL=LONGITUD DE LOS TUROSe PIES
CONDW=CONDUCTIVIOAD DE LA PARED DEL TusOs BTU/HR PIE GRADO FAHREN=
HEIT

HV=ENTALPIA DEL VAPORs RTU/LB

HL=ENTALPIA DEL LIQUIDOe 3TU/LR

SXPL=SUPERFICIE POR PIE LINEALe PIE CUADKADOS/PIE
NO=DIAMETRO EXTERNO DEL TUROs PIES

DI=DIAMETRO INTERNO DEL Tii1RQe PIES

V=CANTIDAD VE VAPQRIZACIONVs LY]/HR

FORMAT(11F7.3)

READ 3eFNeFN1sFN2eFN3

FueFNLoFN2ZeFN3=FACTORES N4 <JCIOS PARA LAS ECUACINNES DE Al «A24A3
Y A4

FORMAT (4FH43)

READ 10+4(DC(I)eI=1417)

FARMAT (15F5.2)

READ 29 (TN(K) «K=1417)

FORMAT (20 [s)

OV (AV=mL)

I=1
FRol=7a%0,39PUs8) 2RTENSURSRD 4429/ (S28],075%CP)
FRP=NENSYS#) T /0830 55

Fal=wo®®0,3% AMIL/AT
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FM=(TN(I)#TL)#%043
AL=FN#FP1#FPP#FwlL/FM
Wl=0/(LAMDAL#]1000)
FRO=Z#%(1/3)#PM#%(]/3) /7 (S##2%CP)
FwO=w]l##(4/3)#_AMOAL/AT
FMO=(TN(I)#DO#*12)##(4/3)#TL
A2=FN1#*FPO*FWO/FMO
FPW=1/CONDW
Faw=w]l#*L AMDAL /AT
FMW=(DO=DI) /(TNC(I)#DO*TL)
A3=FN2HFPW*F WWH#F YW
HS=154.
FP2=1/HS
FM2=1/7(TN(I)#00%*12%#TL)
A4=FNI®*FP2*F Ww#F M2
SUMA=AL+AZ2+A3+A4
A=TN(T)RTL#*SXPL
IF(SUMA=]1)444,45

5 I=I+1
IF(I=17)6+648

B PRINT 99TN(I=1) AT

9 FORMAT(10Xs"EL NUMERO DE TUBOS ES MAYOR QUE CUALQUIER ARREGLO Y ES
1"91P2E13.6)
GO TO S50
4 PRINT ToATesTN(I)sQ/AsDC(I)sDOyA
7 FORMAT(1H19///910Xs"RESULTADOS DEL REHERVIDOR"s///910Xs
I"DIFERENCIA DE TEMPERATURA"9S5Xs1PE1ls4s" GRADOS FAHRENHEITHs/,510X
2UNUMERO DE TUBOSM"s15Xe1PE11.44/910X,
3UFLUX DE CALOR"¢17X9elPE1ls49" BTU/HR PIE CUADRADO"«/+10X,
4"DIAMETRO DE LA CORAZAM99x91PElleb49" PULGADAS"s/e1U0Xy
SUDIAMETRO EXTERNO DE LOS TUBOS"s1Xe1PElle4s" PIES"¢/+10X,
.6"AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR"s»1PEll.4s" PIES CUADRADOS")
50 CALL EXIT
END
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NOMBRE DEL PROGRAMA = HUGHMARK/<Ve

DIMENSION TN(L17)9eDC(17)9FITA3(13)+sXTAR(13)RLTAB(13+13),,EEDTIB),
1RET(23) sFT(8923)aF1(9)yVS1(9) 4ADF (11)9RLL(20)
READ 17sKNsJAN9IANS N9 INsNyJIK

FORMAT(1612)

READ 25 (EEDT(J) s J=19JN)

EEDT=EPSILON EN DIAMETRO TABULADU

FORMAT(BF10.5)

READ 39 (RET(I)osI=1eIN)

RET=NUMERO DE REYNOLOS TARULADO

FORMAT(8110)

READ 49 ((FT(JUoI)aI=1eIN)ou=1lsuM)

FT=TABLA DEL FACTOR DE FRICCION TABULADO

FORMAT (16F5.4)

READ Se(TN(K) sK=14KN)

TN = VECTOR DEL NUMERO DE TUBOS

READ 59 (DC(K) o K=19KN)

DC = VECTOR DE DIAMETRO DF CORPAZA. PULGADAS

FORMAT (BF1044)

READ 6K+ (FITAB(JA) 9 JA=]1eJAN)

FITAB=FACTOR FI TABULADO

FORMAT (13F5.3)

READ 7+ (XTAB(IA)+IA=1sTAN)

XTAB=VAPORIZACION TABuLADA

FORMAT(13F3.2)

READ 7S+ ((RLTAR(JAsIA)sIA=1s1aN) e A=]4UAN)

RLTAB=TABLA DE LA RELACION OE LIwUIDO

FORMAT (F5.3¢12F5.4)

READ 369 (F1({I)gI=1eUK)a(VSI(I)sI=1euK)

F1=VECTOR DEL FaCTOR DE CORRECCIu~ PAwA LA CAIDA DE PRES. . N
VS1=VFCTOR DE LA VELOCIDAD 0E SaALIDA

FORMAT (YF4eZe9F4,0)

READ BoHVaeHLeVeTAeT3eCVHaUTLaIENSLeCCoGer L U>ASATEAPS, TENSUP
HV=ENTALPIA DEL VAPORs BTU/L3

HL=ENTALPIA DEL LIAUIDOs 8TU/LR

V=CANTIDAD DE VAPORIZACIONe L3/mr

TH=TEMPERATUKA DEL VAPCOR 5 a3Uis 224NDS FARRENAELT
TR=TEMPERATURA NE FAULLICION DEL LINUIO0e HRANOS FARRENHETT
U=COEFICIENTE N TRANSFFR:-MCIA DF CALO~ SURUESTus =Tu/zme 21F Cuse
DRADO GRADO FAHRENKELT

TL=LONGITUN DE LOS TudNSs PIES

DENSL=DENSIVAD UEL LIQUIDOe LR/PLIE C13iC

GC=FACTOR DE COWVERSION

G=ACELERACION NE LA HRAVE “4ide F1eS/SEGUN
EQLOSA=LONGITUN EGUIVALFATS JF (A Ta=r=~l. O Ssapinde 2IES
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ATEAPS=DIFERENCIA DE TEMPFRATIIRA ENTRE LA DIFERENCIA (E PRESIONS
GRADO FAHRENAEIT/PSIA
TENSUP=TENSION SUPERFICIALe DINAS/CENTIMETRO
8 FORMAT(11FT7.1) i
READ 4 9SXPLsAFPToCONDLeDIToVISCLICPLaDENSVIVISCV DS
SXPL = SUPERFICIE POR PIE LINFALe PIES CUADRADOS/PIE
AFPT = AREA DE FLUJO POR TUBO, PULGADAS CUADRADAS
CONDL=CONDUCTIVIDAD DEL LIQUIDOs RTU/HR PIE GKADO FAHRENHEIT
DIT=DIAMETRO INTERNO DEL TUBUs PILES
VISCL=VISCOSIDAD DEL LIQUIDOs LB/HR PIE
CPL=CALOR ESPECIFICO DEL LIQUIDOs BTU/LB GRADO FARENHAIT
DENSV=DENSIOAD DEL VAPORs LB/PIE CUBICO
VISCV=VISCOSIDAD DEL VAPORs LB/HR PIE
DS=DIAMETRO DE LA TUBERIA DE' SALIDAs PIES
PRINT 100¢ (RET (M) ¢M=1413)

100 FORMAT(1H19//954Xs"TABLA DEL FACTOR DE FRICCION"e//3TXs"EED RE"s1X
191PE741412(2X41PETa1) /)
DO 101 N=1sUN
PRINT 102+EEDT(N) 9 (FT(NeM)yM=14513)

101 CONTINUE

102 FORMAT(6XeF6e5913(2X9FT.6))
PRINT 1044 (RET (M) ¢M=14,23)
DO 103 N=1eJN
PRINT 1054EEDT(N) o (FT(NyM) «eM=14423) *

103 CONTINUE

104 FORMAT(////919Xs"EED RE"91Xs1PETel99(2X91PETel) /)

105 FORMAT(18XsF6.5410(2XsFT6h))
PRINT 1064 (XTAR(M) sM=19IAN)

106 FORMAT(4(/) ¢51Xs"TABLA DE L& PELACION DE LIQUIDOMe//920KsnFT X ¢
19F5.44912(2XeF5.4) /)
DO 107 N=1e+JAN
PRINT 1084FITAB(N) 3 (RLTAB(Ns™) yM=19TAN)

107 CuNTINUE

108 FORMAT (18X eF6e492XeFS5e3012(2XsF5e4))
Q=V# (HV=HL) 3 AT=TH=TR 3§ ITER=1 § K=]

33 IF(K=N)19419,13

18 PRINT 156

16 FORMAT (/910X e"NO HAY ARREGLO SUPERIORM)
GN TO 50

19 TNT=TN(K) § DCT=DC(K) 3§ ITE=1
A=TNT=TL®#SXPL
U=0/(A#AT)
QEA=U#AT
VELLIN=1.5

3?7 WT=VELLIGQ®TNT#AFPT#DENSL/ 1464,
GTT=wT/(TNTH*AFPT/144,)
CQEFCO=(0.023#CONDL/DIT)# (3600, *0IT#3TT/VISCL) ##) ¢4 {CPL*VISCL/CION
1DL) ##0e4
ATEAL=3.1416#0TT#TNTH*COFFCO%AT/ (3000 % THCPL)
ARPEAL=DENSL#G/(1444*06C)
PREPP=8TEAPS/ (ATEAPS+ATEAL /ArE A}
ALBC=PRERo=TL
TLOF=TL=ALSC
AUMTL=TLOF/10.
XT=V/(wT#34600,)
IF(XT=0e3)74473479

79 K=K+1
GN Tu 37

v XINC=XT/17.
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FI=(DENSV/NENSL) ##0 5% (VISCL/VISCV) #20,.1
REL=DIT#3600.#GTT/VISCL
FTus=0.002858/REL##0.255
APTED=FTUB# (GTT#3A00,) ##2#AlMTL#164,/(5.22%10#%10#DIT# (DENSL*22/62
1.5))
Vv=1./DENSV
VL=1./0DENSL
X=XINCiX1=0.035AP=0,0
34 X2=(X1+X) /2.
WL=WT#(1l.=X2)
wWV=wT#X2
FR=((WLBVL+WVHVV) Z/(TNT#AFPT/1644,) ) %22/ (0D1T®G)
FR100=FR/100.
CAlLL INTERP(FIex2«FITARsXTABSsRLTABsMyRLyJANsIAN)
IF(M)20+20+21
20 PRINT 27
27 FORMAT(///910Xe"L0OS VALORES DFL RENGLON ANTERIOR SON DE LA TABLA D
1E LA RELACION DE LIQUIDO*™)
G0 TO 50
21 Rv=l.=RL
YL=WL#VL/ (WL#VL+WVH#VV)
DENSDF=DENSL#RL+DENSV#RV
APDF=DENSDF# (APTED+048438=048175%#YL+0,0111%#FR100+7.225#YL#FR100~19
1.245%YLR#27FR100+0,000565%#FR100##2=04,04T73#YLH#FR100%##2+40,0556%Y##2
2RFR1002%#2+13,337#YL##3#FR]100%#%#3)
B=G# (WL+WV) #AUMTL/ (GCR (WLRVL+WV#VV))
AP=(AP+APDF +8B)
IF(ABS(X=XT)=0,0001)28+28435
35 X1=X
*X=X+XINC
GO TO 34
28 CALL INTERP(FI ¢ XT«FITARCXTAS«RLTARIMeRLTeJANsIAN)
IF(M)T6sT64TT
76 PRINT 27
GO TO 50
77 REDF=DIT#3600. ”‘TT/(VISCL“QLT*VXSCVG(]-—%LT))
EED=0.00015/DS
CALL INTERP(EEDIREDF sEEDTeRETeFToMeFSeuNyIN)
IF (M) 22422429
22 PRINT 23
23 FORMAT(///+10Xe"L0OS NUMEROS DEL ~ENGLON aANTERIOR SON DE LA TARLA O
1EL FACTOR DE FRICCTION'")
GO TO 50
29 QU=REDF#DENSV#0.085/ (DENSL*®*DS)
APS=0,5%( (256 5*YL##2=2,226%YL#ALOG(QI))+0.005132% (ALOG(QU) ) ##2+0,.2
IZIS’YL*(ALOG(QU))"?‘lﬂl#'YL"3)'Fﬂ'FS’(RV'DENQV*RL?“DENSL))
DENSDF=DENSL#RLT+DENSV® (1 .==2LT)
VS=WT/Z(DENSDF#(3.1416%DS##2/4,))
CALL INTE= (VSe/SleFloeMeF24ka0)
IF (M) 24424425
24 PRINT 30
30 FORMAT(///7+10Ke"ILOS VALORTS DMZ ~ENALAY ANTERIOUW S0 0E LA Taxta 0
1EL PAKAMETRO F')
GO TO S0
APST=F/LQSA=F 2*+aPg
AwT=AP+a=5T
ALTLTw=ADT /70 S
IR CALTLT 0=y P wl Iwl
VaVELLTIA=VELLTL J=e e
TE(VELLIAN T 2Ae ¥ 2g) 2

I_.I\



13
12
14
11
15

9
38

31
26
al
47
49
48

39

40

42

44

ITE=1TE+]

IFIITE-GT.30) GO TO %0

60 TOQ 32

PRINT 14

FORMAT (///«10Xs"ERRORs NO CONVEROIOe VELLIW=0")

G0 TO S50

PR=CPL#VISCL/CONDL ) ) B -
IF(REL=-5000)G415415

H=(0.023%#CONDL/DIT)#REL##0.8#PR#%0,.4

GO TO 26

IF(REL=2000+)31931+38

H=(0e077S5#CONDL/DIT)#REL#*06A%#PR*%() 4

GO TO 26 )

H=(0.183%#CONDL/DIT) #REL##0.545#PR##(0 44

I=13X=XINC

CALL INTERP(FILeXoFITAB«XTARSRLTABsMyRLI(I) s JANSIAN)

IF(M)4T7+47448

PRINT 49

FORMAT(//910Xs"LOS VALORES DEL RENGLON ANTERIOR SON DE LA TABLA DE

1 LA RELACION DE LIQUIDO*)

G0 TO S0

HOF (I)=H#(1./RL1(I))**0.8
IF(ABS(X=XT)=0,0001)40440,39
X=X+XINC

I=1+1

IF(I.GT«11)GO TO 50

GO TO 41

B8=0.03C=1I

DO 42 J=1s1

B=B+HDF (J)

CONTINUE

HOFPRM=B/C
HT={H#ALBC+HDFPxM* (TL=-ALBC) ) /TL
UD=1e/(le/HT+147/25004)
QEA1=UD*AT

IF((QEAL1=-QEA)=P) 44943443
ITER=ITER+]l 3§ K=K+l
IF(ITER«GT«30)G) TO 50

G0 T0 33

43 PRINT 46eHToUDSVELLIQeWTsQEASTNT

46

FORMAT(1H19///410Xs"COEFICIENTE INTERMO"+s11X91PElle%92Xs
174TU/Z (HR) (GRADD FAHRRENHEIT) (PIt CUADRANDO)"™e/s10X0e

PUCHEFTCIENTE OF DISENIOMaXo1PELLe4e2Y¥aRTL/ (H2) (55407 FAHRENHELT)
3(PIE CUADRADO)"s/«10Xs

4WVELNDCIDAD DE ENTRADA DEL LIVMe2X91PE1le442Xe"PIES ~Or SEGUNDO"™s /4
510X "GASTO TOTAL"919Xs1PE11e%9e2Xe"LIRRAS POR SEGUNDU"4+/510Xe
AMFLUX DE CALOR"«1TX91PF1ll.4e2XaM3TU/(HR)(PIE CUANNAL) )My /410Xe
TUEl NUMERO DE THR0S ESY"e9XelPFlles)

-0 CALL EXIT

END



=11l-

GOMARE DEL 2ROGRAMA = JORNSON/RVa

e VETONO DF JURNSCON PARA HEAFRYTIDOXES JF TewMOSIFONM vERTICALES.

DIMENSIGY TM(AT) «C(1TYsCCR(L2)

COMMON/ZALFAY =9 ) eDENSLevVe i[ToruebMalanaY T sFefEnDF]
COMMON/GAMMA/ V1 1aV]2y=<-AS]

READ PeN

2 FORMET(1ITIR) .
AEAD LoV eAFPTaNENSY s DEMSLaYISCVaVISCLeOTTaCPLaCONDL e THa THoLAMDAS T
Lo 4VeHL «SAPL
VECANTIDAN OF Va202IZACINY ¢ L=/ks
AFPT=AREA DE rLiJir POR TUROs PULSADAS
DENSYV=UENSIDAD 0Bl VAPQRs LR/STE CukICH
CNENSL=DENSINAD DEL LTOUINO. L=/2LF CURICO
VISCV=VISCASINAY DEL JAPORe La/rR PIF
VISCL=VISCNSINAD NFL LINUIINOy Li/Aar PIE
DIT=NDLAMFTRO InTF2i0 NEL Thrde BLES
C2L=CARPACINAD CalORIFICA NFL LIwdliLy pTU/LB SRADC FAARENREIT
CONDL=CONDUCTIVIDAD TERAICA DFL LIQUINOe BTU/PIE 3KADG FAHRENHEILT
HR
TR=TE“PERATURKA NE ESQULLICIONs GRADUS wANKINE
THA=TFAPERATURA DEL vaP0R NF aGlAs GRAD0S SANKINE
LAMDA=CALO~ LATENTF DEL LIWUTDN ot PRGCESUe RTU/LR
TL=LOMGITYN DF LIS TUAISe PIES
HYZENTALOTE DELL vaP)dr, <T/0L08
HE=ENTALOTA Orl LTQUIDI iTo/i+
SAOL=SURERFICIF Pun 2IF LIvee e =IE5 CUATRADIS/2 LY
1 FORMAT (#F a4 .
FEAD A (IC(I) e T=10 V)

OO0 GeE OO E e

c NC=VECTUR DE JTaETAang o SuL@dpZas 2 HaNaS
a3 FARAAT(16FS4?)
READ 9na (TM(T)9l=iel?)
C TTASVECTOR SEL Mol 05 T w3
4R FNRIMAT(2914)
X=0e 1 ¢ »u=]
CeP(L)=0 3 Sura=a,0
QD ATTR2ENU MES beWE - 5L w FT~ 4 18 T a0

FILTT=10 8500 & oo fhe S Tiag M=l QY RT3 gw o § Faivwg g wiig TaTT) IEWF] 24T

12
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95

Qa4
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16
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FaCT=(l=X)#®] o n#FTLTT#,
COR(MN+1)=FuCT/ i
ARCA=(CCP(N+1)+CCO(WN)) /77
SUMA=SUMA+AREA

IF(MN=1) 74704
CCP1I=CCP{AN+1) 3 Xl=&k
X=X+0.01 & Mh= N+l

O TO 9

[F(MN.EQ.10)G) Tu 10
X=X+0efl 3 MN=UM+]

G0 TG S
CCr2=Suwd
A“-AL”GIO(CCP?/&CPI)/ALOGIU(A/XI)

A J=CCR2#X## (=aM)

X=0s01 5 #“nN=1
XTT=S(DENSVsOENSLeVISCLIVISCVaKX)
RL=10##(1,3313+0.46T7#aL0G10(XTT) =0 079“(ALOGIOPXTT))9§2)/100
HETA=((1=X)##2/RL+x#224#0ENSL/ ((1=RL) #*DENSV) =1) /DENSL
IF(MN=1)11+11412
BETALI=3ETA 3 X1=X
X=X+0405 § MN=MN+]

60 TO 13

AY=ALNGlO0(BETA/RBETAL) ZALOGLO(x/X1)
AN=BETA#X##(=AY) ; I=0 ‘

I=I+1 i AT=TH-TH

IF(I=N)454495

PRINT Y4eAT

FORMAT(/910Xs"EL NUMERO DE TUBOS ES MAYOR QUE CUALQUIER ARREGLO"vI

1PE13.6)
G0 TO S0
NT=TN(I) § DCT=DC(I) )
A=TN(I) #SXPL#TL § Q=V*(HV=HL) 3§ U=Q/(A®AT)
DENDF 1=DENSL#RL+DENSV#* (1-RL)
QU=0.20 ’
F=0.0002 ¢ REL=N.8B% 3 IT=1 § 2MAS1=10 : RMAS2=30
V11l=W(RMAS])
V12=w (RMAS2)
ITER=D
RMAS3=T (RMAS?)
V13=w (R]MAS3)
IF(ARS(VI3) eLTem) 60 TO 14
RMAS]=RMAS? ¢ Vvil=V1Z2
Q4AS2=RMAS3 1 V12=V1I3 § [TER=1THF~+]
IF(ITER=30)16417417
PRINT 18 :
FIRMAT(///+10Xe''"N) AAY CUMVERGENCIA EN RMAS]LM™)
GO TO HO
RE=0420135 § GT=Vv#RMASI/ (uF2T#TN(I)/144)
REY=DIT#3T/VISCL 3 PR=CPL#vISCL/CONDL
HF= (06 023%CONDL/ HITT) SR yREN, ARORFIE(] G4
VEL=GT/ (DENSL #3-00)
AzH/VFL##0,3 & «T=1/2raS3
XTT=S{OENSY «F S« vISCLOVTISCvyxT)
RI=10%% (] ,3313+04an?#AL0S17(ATT)=N,073*(ALUR1U(RTTY)I®%2) /100
DENSDF=DENSL #rL «OF Sy # (1=+( )
IF (AXS(DEWSDF=Nr WK ] )=1)3)e51en?
NENDF 1=DESOF
G0 TN 25
VELISGT/Z (DENSOF* 4n01))
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TL =L G T e 8 dua 24 e 455 TR s S*Lsisies 2]FS
TELYS(Su0#L 3 a)A®a T THNc qSV/ 2T ) # (={ % (JFLL=VEL)+ (1 /(0 2%u) )R (VEL]L##0,2
~VEL#RD,2) )
TFITLY/TLGTL%43) GO TO 3
IF(ABS(TLV/TL=QU)=0,01)6720+20
A TF(TLV/TL=0e2) 1991543
20 A9=TLV/TL & IT=0T+1 & [Tew=¢
IF(IT=20)30430422
22 PRINT 23
23 FORMAT(//910Xs"n0 CONVERGIO EN QU Y £EN TLV')
GO TO S0
19 ULl=((TL=TLY) /(17 (A%VELL1##0,8)+0.00135)+TLV#H) /TL
TF((U1=-U)eLTe19)G0 TO 3
PRINT PasAToNT o JCTeHsliglJlaTLVeRMAS3 G XT9i/A
24 FORMAT (1H1e///910X == SULTADIS NEL REHERVIDORY4//410X,
IMDIFERENCIA DE TcMPERATURAM«15Xe1lPE13.69" 6GrADOS FAHRENHEIT"9/410
1Xe ‘
2UNUMERO DE TUBDS"s25Ke1PE | <ane/9lUX,
3"DIAMETRO DE LA CORAZAMs19X91PE13.6s" PULGADAS" /910Xy
4MCOEFICIENTE DE CALOR SENSIBLFE"ellXe1PE13.6e BTU/Mk PIE CUADRADO
3 GRADO FAHRENHFIT"a/910Xs
4MCOEFICIENTE DE DISENIO"™+18Xs1PE13.69" BTU/HR PIE CUADRANQO GRADO
4FAHRENHET T"e /el Xs
SUCOEFICIENTE TERMODINAMICC'"915XelPE13469" BTu/rArR PIE CUADRADD GRA
500 FAHRENHEITH /410X
6WLONGITUD DE LA ZONA OE CALOR SENSIRLEYs3Xs1PE13.69" PIES"e/910X,
TURECIRCULACION"927X91PE13,Ae" L% DE LIQUIDO/LR DE VAPOR"y/c]dX.
BUYVAPORIZACION"423X91PE13e~9/910Xs
INFLUX DE CALORM«2TXa1PF13.64)
»0 CALL EXIT
END
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NOMBRE DEL PROGRAMA = KERN/RVe

METODO DE KERN PARA REHERVIDORES DE TERMOSIFON VERTICALES

DIMENSION TN(20)4DC(20)

READ 11N

FORMAT (12) =

READ 19VsTByHVHLyQEAsTL9SXPLyPTsTHsPMyDENSsAFPT+VISCsDIsHO4CONDS
1CP4DE

V = CANTIDAD DE VAPORES PRODUCICOSs LB/HR

T8 = TEMPERATURA DE EBULLICION, GRADOS RANKINE

Hv = ENTALPIA DEL VAPORs BTU/LB

HL = ENTALPIA DEL LIQUIDO, BTU/LB

QEA = FLUX DE CALOR PERMISIBLEs B8TU/HR PIE CUADRADO
TL = LONGITUD DE LOS TUBOSs PIES

SXPL = SUPERFICIE POR PIE LINEALs PIES CUADRADOS/PIE
PT = PRESION DE OPERACION, PSIG

TH = TEMPERATURA DEL VAPOR DE AGUAs GRADOS RANKINE
PM = PESO MOLECULAR

DENS = DENSIDAD DEL LIQUIDOs LB3/PIE CURICO

AFPT = AREA DE FLUJO POR TUBOs PULGADAS CUADRADAS
VISC = VISCOSIDAD DEL LIQUIDUs LB/PIE SEGUNDO

DI = DIAMETRO INTERNO DEL TUBOs PIES

HO = COEFICIENTE DEL VAPOR DE AGUAs BTU/HR GRADO FAHRENHEIT PIE -
CUADRADO

COND = CONDUCTIVIDAD TERMICA NEL LIQUIDOs BTU/HR GRADO FAHRENHEIT=-
PIE

CP = CALOR ESPECIFICO DEL LIQUIDOs BTU/LB GRADO FAHRENHEIT
DE = DIAMETRO EXTERNO DEL TuUBOs PIES

FORMAT(BF10.4)

READ 19(DCU(I)sI=19N)

DC = VECTOR DE DIAMETRO OE CORAZAs PULGADAS

READ 1e(TN(I)eI=1eN)

TN = VECTOR DEL NUMERQ DE TuBO0S

O=V#(HV=AL) 3 AT=TH=Td

I=1

A=TN(L)#TL#SXPL

IF(Q/A=12000)595+4

I=I+1

IF(I=N)3+3.95

PRINT 94+TN(I=1) AT

FORMAT(  SOXeMEL NIIME=) DF TUROS £ES ",.1P2F13.6)
GO TO 50

TNT=TN(T)

DCT=NC(I)

UN=N/(ARAT)
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DENSV=PM/ (359.%#(Tn/4924) % (14eT7/(PT+14,7)))
vv=1,.,/DENSV
VL=1./(62.5%DENS)
CANTL=V®4,
VOLL=CANTL#*VL
voLV=V#VY
VO=(VOLL+VOLV)/ (5.%V)
Z=ALOG10(VO/VL)
Z3DP=((2.3%TL/1444)/(VO=VL))*Z
ATT=TNT®#AFPT/144.
GT=V#5,/ATT
RET=DI®GT/VISC
=.002858/RET##,255
DENSP=(DENS+1./(VO#62.5)) /2.
APT=(F#GT®##2,8#TL) /(5.22%*10##10*DI*DENSP)
APTOT=APT+Z3DP
ALTLIQ=APTOT/ (DENS#®#62.5/144.)
IF(ALTLIQ=TL) 74746
6 PRINT 129Q9AToTNTsAsDCToUDSIATTIRET s TLsFsAPTOTsALTLIQsHISUCHRD
TL=TL-1.
GO TO 3
T HJ=0.016925%RET*#0,83492
HI=(HJ#*COND/DI)®#(CP=VISC/COND)##0,3333
IF(HI=-300.)8984+9
9 PRINT 104HI
10 FORMAT( 50X+"HI MAYOR QUE 300 E IGUAL A"y1PEll.4)
HI=300.
8 HIO=HI#*DI/DE
UC=HIO*HO/ (HIO0+HD)
RD=(UC-UD) 7 (UC#*UD)
IF(RD=0.003)4496+96
96 PRINT 12eQeAToeTMNToAsDCToUD«ATToRET s TLoFsAPTOTSALTLIWSHISUCIRD
12 FORMAT(///+10Xs"RESULTADOS DEL REHERVIDOR'"9//+10Xs
1"CALUR TRANSFERIDO"¢9X91PEllede" BTU/HRM4/510Xy
2"DIFERENCIA DE TEMPERATURAS"s1PElle4e™ GRADOS FAHRENHEITW,./4510Xs
3YNUMERO DE TUBOS"s11Xs1PE1le4e/910Xs
4MWAREA DE TRANSFERENCIA"¢SX¢l1PElleés' PIES CUADRADOS"a/910X,
SUDIAMETRO DE LA CORAZAM™¢SXelPF1lle4s' PULGADAS" /910X
6UCOEFICIENTE DE DISENIO"e4Xs1PElle4s BTU/HR PIE CUADRADO GRADO F
G6AHRENHEIT™y /410X,
THWAREA DE FLUJO TOTAL"+T7X91PEll.49" PIES CUADRANOS"4/e10Xe
BUNUMERO DE REYNOLDS"sBXelPEll.we/a10Xe
GULONGITUD DE LOS T3OS"eSxelPFlieae” ~“IESY"e/9lUKa
1"FACTOR DE FRICCION®sAX41PF1]1,6e/410Xs
2UCAIDA DE PRESION TOTAL"saXeslPElleds™ PSIM"e/s107.
3WALTURA DJEL LIQUIDO"sBXelPEll.és™ PIES"™e/sluXs
AUMCOEFTICIENTE DE TRANSFEREN="4/410Xe"CI2a DFE CALOIR"e14Xs1PElle4e"
4TU/HR PIE CUANRADO GRADO FAHRENHEITY, /410X,
SHCOEFICIENTE Si'CT0"ea9XelPFllese’t RTU/AR PIE CUADYANL GRADO FAwwEN
SHEIT " e/e10Xa
6"FACTOr DE ENSHULIANIENTO"e3XelPELLl.4)
50 CALL FxIT
END
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NOMBRE DEL PROGRAMA = KERN/KETTLE.

DIMENSION TN(20) sDAZT (20)
READ 1+KNeN

FORMAT(212)

READ 29HVsHLeVeTHsTBsTLeUsrH1+sDE,HO
ENTALPIA DEL VAPOR,s BTU/LB
ENTALPIA DEL LIQUIDO, BTu/LB

V = CANTIDAD DE VAPQRIZACIONs LB/HR

o 12
-
nu

TH = TEMPERATURA DEL VAPOR DE AGUAs GRADOS RANKINE
T3 = TEMPERATURA DE EBULLICION, GRADOS RANKINE
TL = LONGITUD DE LOS TUBOSs PIES

U = COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR SUPUESTOs BTU/HR PIE =
CUADRADO GRADO FAHRENHEIT

HI = COEFICIENTE INTERNO DEL VAPOR DE AGUAs BTU/HR PIE CUADRADO -
GRADO FAHRENHEIT

DE=DIAMETRO EXTERNO DEL TuBOs PIES

HO = COEFICIENTE EXTERNO SUPUESTOs BTU/HR PIE CUADRADO GRADO FAH-
RENHEIT

FORMAT (13F6A.0)

READ 15¢SXPLAFPTSDI

SXPL = SUPERFICIE POR PIE LINEALs PIES CUADRADUOS/PIE

AFPT = AREA DE FLUJO POR TUBUO., PULGADAS CUADRADAS

DI = DIAMETRO INTERNO DE LOS TUBOSs PIES

FORMAT(10F5e4)

READ 39 (TN(K) ¢K=149KN)

TN = VECTOR DEL NUMERO DE TUBOS

FUORMAT(201I4)

READ 289 (DAZT(K) e K=19KN)

DAaZT = VECTUR DE ulAMETRUS DE CUnAZA,s PULGADAS

FORMAT(16F5.2)

Q=V# (HV=HL) 3 AT=TH=T3

I=0 5 ITE=0

I=I+1 5 ITE=ITE+1

IF(I=KN)69he7

PRINT 2sTNTeAT

FORMAT(//+10Xe"EL NUMERO NDE TuBOS ES MAYOR QUE CUALWUIER ARREGLOD
ES"41P2E13.6)
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GO TO S50

A=TN(I)*TL®SXPL

IF(Q/8=12000)S54544

TNT=TN(I) & DAZ=DAZT(I)

=0/ (a=AT) ¢ HI0=HI=#)I/0E

Ta=TB+H10=#aT/ (HI0+HO)

T4 = TEMPERATURA DE LA PARFEDs GRADOS RANKINE
ATW=Tw=TH

H=ATW##2,265

IF(H=300)13413¢14

PRINT 234H

FORMAT ( 10Xe"H ES MAYOR QUE 300 E IGUAL A "«1PEl1l.4)
H=300. '
UC=RIO#*H/ (HIO0+H)

RD=(UC=UD) Z (UC#UD)

IF(RD=0.003)44+10410

PRINT 19¢TNToUCsUDsRDsHeATHRsQ/AsTWeITE

19 FORMAT(///+10Xs"RESULTADOS DEL REHERVIDOR"4+//4+10X,

50

1"NUMERO DE TUBOS"98X91PElle4s/7910X,

2"COEFICIENTE SUCIO"¢6Xs1PF1lles4s™ BTU/HR PIE CUADRADO GRADO FAHREN
2HEIT"e /910X,

INCOEFICIENTE LIMPIO"s5Xe1PElle4s" BTU/HR PIE CUADRADO GRADO FAHRE
3NHEIT"9/910Xs

4"FACTOR DE ENSUCIAMIENTO"¢1PEl1le49/+10Xs

6"COEFICIENTE TOTAL"96X91PE1le4s" BTU/HR PIE CUADRADO GRADO FAHREN
O6HEIT"e/910Xy

SUNIFERENCIA DE TEMPERATUM«/9s10Xs"RA ENTRE LA PARED Y EL "o/4910Xs
SUFLUTDO"17XelPEllo.4e" GRADOS FAHRENHEIT"4/410Xs

TUFLUX DE CALOR"«10XxelPELll.4s" RTU/HR PIE CUADRADO'"s/+10X,
BUTEMPERATURA DE LA PAREDY"41PElle4si' GRADOS RANKINE"9/+10X0s
IMITERACION'" v14Xe1PELLle4)

caLL EXIT

EWND
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NOMBRE DEL PROGKAMA = PALSMA/KETTLE.

METODO DE PALEN SMALL PARA REHERVIDORES TIPO XETTLE

DIMENSION TN(17)4DAZT(17)
READ 1oKNoBETAL

BETAL = COEFICIENTE DE EXPANSION TERMICA DEL LIQUIDOs 1/GRADO RAN=-
KINE

FORMAT(1I24F7,.6)

READ 2+THeTByCONDWoHL9HI 9 VoeHLIQsrHVeCSesLAMDASPSTL

TH = TEMPERATURA DEL VAPOR DE AGUAs GRADOS RANKINE

T8 = TEMPERATURA DE EBULLICION DEL LIQUIDOs GRADOS RANKINE

CONDW = CONDUCTIVIDAD TERMICA DE LA PARED, BTU/HR GRADO FAHRENHEIT

« PTE

H_ = COEFICIENTE DE EBULLICION NUCLEADA PARA UN SOLO TuBO. -=TU/HR
PIE CUADRADO GRADO FAHRENHEIT

HI = COEFICIENTE INTERNO DEL VAPOR DE AGUA, BTU/HR PIE CUADRADO =
GRADO FAHRENHEIT

V = VAPORIZACION TOTALs LB/HR

HLIQ = ENTALPIA DEL LIQUIDOs BTU/LB

HV = ENTALPIA DEL VAPOR~s 3TU/LB

CS = FACTOR DE LA SUPERFICIE

LAMDA = CALOR LATENTE DE VvAPORIZACIONs BTU/LB

P = PRESION DE OPERACIONs PSIA

TL = LONGITUD DE LOS TUBOSs PIES

FORMAT (13F6.N)

READ 3¢DEeDI oaSAPLCRPLACO. L« TENSUR W RF eV ISCL

DE = DIAMETRO EXTERNOs PIFS

DI = DIAMETRO INTERNO, PIFS

SXPL = SUPERFICIE POR PIE LINEALs PIE CUADRADO/PIE

CPL = CALOR ESPECIFICO DEL LINUIDOs HTU/LR GRADO FAARENHEIT

CONDL = CONDUCTIVIDAD TERMICA DEL LIGQUIDDe BTU/HR PIE GRADO FaH-
RENHEIT '

TENSUP = TENSION SUPERFICTIALe LnF/PIE

RF = RESISTENCTA ' *»NSUCTAMIENTO INTERNOe Hx PIF CUADRANG GRADY
FAHRENHELIT/BTU

VISCL = VISCOSINAD HEL LINUIDDe L=/PLIE HR

FORMAT (BFS.4)

READ 4« (TN(K) oK=] ek \)

4 FORMAT(20]4)
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READ 289 (DAZT(K) oK=19KN)
DAZT = VECTOR DE DIAMETROS DE CORAZA, PULGADAS
28 FORMAT(16F5.2)
READ 299DENSLsDENSVePITCH,.G
DENSL = DENSIDAD DEL LIQUIDOs LB/PIE CUBICO
DENSV DENSIDAD DEL VAPORs LR/PIE CURICO
PITCH = ESPACIAMIENTO ENTRE LOS TUBOSs PULGADAS
G = ACELERACION DE LA GRAVEDAD, PIES/HR CUADRADA
?9 FORMAT(3F5.2¢F10.0)
Q=V# (HV=-HLIQ) 3 AT=TH-TB $ XW=(DE-DI)/2
RW=(XW/CONDW) #SXPL#ALOG(DE/ZDI) /(SXPL-(3.1416%D1))
RP=RW+RF 3§ IT=1 § I=0
S I=I+1
IF(I=-KN) 74748
8 PRINT 99TNTsAT

9 FORMAT(//410Xs"EL NUMERO DE TUBOS ES MAYOR QUE CUALQUIER ARREGLO Y
1 ES"91P2E13.6)
GO TO SO
7 A=TN(I)#TL#SXPL § Ul=Q/(A#AT)
HL=1/(1/U1=-DE/ (DI®#HI)-RP)
TNT=TN(I) 3§ DAZ=DAZT(I) 3 QEA=Q/A
IF(QEA=-12000)10+10+5
10 HL1=0,225#CS# (UL®AT#CPL/LAMDA) ##0,69%# (144 ,4P#CONDL/TENSUP) ##0,31*#(
1DENSL/DENSV=1,)%#%#0,33
IF((HLI=HL)=10)5+s12412
12 ATB=U1#AT/HL1
IF(ATB.6T.8)G60 TO 17
HL1I=HL1+0.53# (CONDL/DE) # (DE#®#3#DENS|_##2#G#BETAL*ATB#CPL/ (VISCL*CON
1DL) ) ##0.25
17 QMAX=25.8#DENSV*LAMDA® (TENSUP#* (DENSL=DENSV) #G/DENSV*#2)##0,25
QL=Ul=AT
IF(QMAX=QL)S+19+19
19 NRV=0.5+DAZ/ (2#PITCH®*#0,.7071)
GT=3.1416#DE#U1*AT/(LAMDA#(PITCH/12.~DE))
BCF=0e714%(PITCH/12.=DE) ## (4.2%#]10%#%#(=5)#GT)#(1e/NRV)*#((=0,24)%(1.
175+AL0OG(1./NRV)))
HB=HL1#BCF 3§ UB=1/(1/4B+DE/(DI*HI)+RP) 3 QEAl=UR®AT
IF((QEA1=-QEA)=20)224+30430
22 IF(IT=20)31431925
25 PRINT 26sUBsULl9AT
26 FORMAT( 10Xe"NO HAY CONVERGENCIA CON EL UB Y ES",1P3F13,6)
GO TO S0
31 IT=IT+1
6O 70 5
30 RN=(U3=-Ul)/(UB*®UL)
IF(RD=0.003)5923+23
P73 PRINT 27 ¢TNTsDA/L 24 QEAGNRVIBCFaURII]L 9RD
27 FORMAT(LH1«///910Xa"NUMERN DE TUBOS" 415X 1PE1]1e49/010Xy
I'DIAMETRO DE LA CURAZAMGOGXe1PF11e492Xy"PULGANAS "9/ o10Xy
2UWAREA DE TRANSFERENCIAMGGX¢1PE1le4e2XeMPIFS CUADKRADUS " e/ e1NXy
3MFLUX UE CALURM1T72elPElle492Xe"BTU/(HR) (PIE CUADRADU)"e/e10Xe
4WNUMERQ DE TUROS HILERA CFNTRAL'"1PE1le49/910KXs
4"FACTOR DE CORPECCION"17¥elPE11e40/910KXKy
SUCOEFICIENTE DE TRANSFE: SUCIN"e1XsIPFlle4e2Xe"3TU/(HR) (GRADD FAHR
6ENHETIT) (FIE CUADRAND) "9 /el 0Xe
GUCQEFICIENTE DE THANSFER LIMPTOMelPEL) 642X e "3ATU/ (HR) (GxADD FAHREY
THEIT) (PIE CUANRANO) Me/el 0 aWFACTuUR NE ENSHCIAMIENTO e Txe1BE1J0a)
S0 CaLL eXIT
END
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NOMBRE DEL PROGRAMA = KERN/RHe

DIMENSION TN(17)4DC(17)
READ 19NPsN

NP = NUMERO DE PASQOS

FORMAT (212)

READ 29HLoHL1sHVeTF o TByTHeVeWToUs TL oAl

HL = ENTALPIA DEL LIQUIDO DE ENTRADAs BTU/LB

HL1l = ENTALPIA DEL LIQUIDO EN ESULLICIONs BTU/LA

HV = ENTALPIA DEL VAPORs RTU/LB

TF = TEMPERATURA DE ENTRADA DEL LIQUIDOs GRADOS RANKINE
T8 = TEMPERATURA DE EBULLICIONs GRADOS RANKINE

TH = TEMPERATURA DEL VAPOR DE AGUA+ GRADOS RANKINE

V = CANTIDAD DE VAPORIZACIONe LB/HR

WT = GASTO DEL LIQUIDO DE ENTRADAs LB/HR

U = COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR SUPUESTOs BTU/HR PIE =
CUADRADO GRADO FAHRENHEIT

TL = LONGITUD DE LOS TUBROSs PIES

HI = COEFICIENTE INTERNO DEL VAPOR DE AGUAs BTU/HR PIE CUADRADO =
GRADO FAHRENHEIT

FORMAT(11F6.0)

READ 3sFToSXPL« 'IsDEsVESCLDENSYV

FT = FACTOR NDE CORRECCION ODEL LMTOD

SXPL = SUPERFICIE POR PIE LINEALs PIES CUADRADOS/PIFE

DI = DIAMETRO INTERNO DE LOS TuBOSs PIES

DE = DIAMETRO EXTERNO DE (O0S TUROSe PIES

VISCL = VISCOSIDAD DEL LIQUIDOs L3/HK PIE CUADRADO

DENSV = DENSIDAD NDFEL vARORe LK/PIE CuUsICU

FORMAT(16FSe4)

READ 4+ (TN(I)oI=19sN)

TN = VECTOR DEL NUMERQ DE TuBOS

FORMAT(171I23)

READ S9(DC(I)eI=1sN) ¢DENSL«DENSLE

NC = VECTGR DE DIAMETR0O DF COQAaZAe PuLGADAS

DENSL = DENSIDAD DEL LIQUIDO EN c£H4uLLICIONs LR/PIF CUBICO
DENSLE = DENSINAD NEL LIWIDO A LA ENTRADA LB/PIF CusICO
FORMAT(16F5.2) :
ITE=1 3 QL=Vv#(Hv==1 1) ¢ QS=wT®(HL]l=HL)

Q=QL+0S 3 DT=TH=TR AT=FT#DT ¢ I=0
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IF(I=N)BsBe22
PRINT 49y TN(I=-1) AT

FORMAT (/910X eM"EL NIMERO OF TJUBOS £S MAYOR QUE CUALWUIFR ARREGLO Y
1ES"41P2E13.6)

GO TO S0

A=TN(I)#TL#SXPL

IF(Q/A=12000)18+1846

UN=Q/ (A®AT) 3 HIO=HI®DI/DE 3§ HO=200. ; IT=1

Tw=TB+AT#HIO/ (HIO+HO)

ATW=TW=TB § HVA=ATW®*#2,264

IF(HVA=300.)9+¢9+10

PRINT 14sHVA

FORMAT ( 10X+"HVA ES MAYOR QUE 300 Y ES IGUAL A "s1PEll.4)
HVA=300. :

HS=17.45%ATW#*#0.301 3 QLEHVA=QL/HVA

QASEAS=QS/HS

HO1=Q/ (QLEHVA+QSEHS)

IF(ABS(HO1=-HO)=5)11s11412

HO=HO1 3§ IT=IT+1

IF(IT=20)13413415

PRINT 17

FORMAT(//910Xs"NO CONVERGEs ITE="41PE1ls4)

80 TG S0

UC=HIO#*HO/ (HIO+HO) 3 RD=(UC-UD)/ (UC®*UD)

IF(RD=04003)20+20421

I=I+1 § ITE=ITE+1

IF(ITE=20)6¢6423

PRINT 24

FORMAT(//+10X«"NO CONVERGF EN U Y EN UC")

GO TO 50

CALCULO DE LA CAIDA OE PRESION CUN MAMPARA CENTRAL HORIZONTAL
AREAFL=(3.1416/8)%#(DC(T) #22=DE#]12.%TN(I)) /144, g
PERHUM=3,1416%DC(I)/2+3a1416#DE#12.%¥TN(I)/2.+DCI(I)
DPE=64,.%144 « *ARFAFL/ (PERHUM®12,)

GS=WT*AREAFL/2. 3 REY=DPE=#GS/VISCL

F=0.002858/REY®##%0,255

DENSDF=(AT/62.5) /7 (V/DENSV+(WT=V)/DENSL)

DENSPR=(DENSDF +DENSLE/62.5) /2.

AP=F#GS##2%T| /(5,22%10#2]1 0*DPE#DENSPR/H2.%5)

PRINT ?25¢QeTN(T) sDC(I) sAslDsTWerHVASHSsUCsRDsAP
FORMAT(///+10X+"RESULTADOS DEL REHERVIDOR"4//+10X+"CARGA DE CALOR"
19316K91PEL11e492Xs"BTU/HR" /10X

1"NUMERO DE TUBOS"s15Xs1PE1le4s/s10Xs
2UYOIAMETRO DE LA CORAZAM 49X alPE11le492Xe"PULGADAS" s/ «10Xs

3"AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR"s1PE1]«4¢2Xe"PIES CUADRADNS My /410X
44"COEFICCIENTE YE NDISENTIO"«7Xe1PELLle492Xe"BTU/ (1) (0R4D0 FARRENHET
STY(PIE CUAORADO)"e/910Xs
BUTEMPERATURA NE LA PARKENY"eT7Xe1PELL4e2Xs"GRADIS RAMKRINE  He/a]10Ke
TUCOEFICIENTE DE VAPORIZACTON"«3X91PE11e492Xe"RTU/ (H~) (GRAND FAirmwE®
BHEIT) (PIE CUADRADN)IMe/ 410X X
GUCOEF VE CALOR SENSISBLEMs=XelPEllede2Xe"R3TU/ (HR) (ARGUL FAHRFNHELT)
1(21E CUADRADO)™e/410Xs .
CUCOEFICIENTE SHCIUMe13XelPELllatel2Xe"3TI/ (nn) (GRADDY FanrRENREIT) (PIF
3 CUADRADD)Me/e10X e

4NFACTOR JE ENSUCIAMIENTO"e7XelrPEfl]lages/el0Xa

KUCAINA DE PRESTUNM414Xe1P7 1] aae2Xe"PSTH)

ClLL ERILY

EnD
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SUBROUTINFE INTERP (EEDGREZEEUTABsRETARSFTABIMF s 0TaB1 e NOTAS32)
DIMENSION EEDTAB(NOTAGL) sRETAB(NOTABZ2) «FTAB(NOTARL s vnOTAB2) 4R (5)
CALL BUSCAR (EED+EEDTABsI,ITsMsNOTABI])

IF(MeEQe0)GO TO 50

CALL BUSCAR(RE+RETABsJsIP«MsNOTABZ)

IF(MsEQe0)GO TO S0

IF(IT) 19162

IF(IP)TeTe4

DO 8 K=1,42

L=K-1
QIK)=Y(RETAB(J) yRETAB(J+1) sFTAB(I+LoJ) oFTAR(I+LeJ+]1) sRE)
CONTINUE 5

F=Y(FEDTAB(I) +EEDTAB(I+1)4R(1)9R(2)4EED

G0 TO 50

F=Y(EEDTAR(I)EEDTAB(I+1) 4FTAR(IsdJ)+FTAB(I+1sJ)EED)

GNn TO 50

IF(IP)Se5+6

F=Y(RETAB(J) «RETAB(J+1) «FTAR(TeJ) 9FTar(TeJ+1l) +RE)

G) TO 50

F=FTAB(I+J))

RETURN

£ND

SUBROUTINE BUSCAR(XsXXsIsIXaMeNOTAB)
OIMENSION XX(77)

I=1

IF(X=XX(I))19293

IF(I=1)44446

PRINT SeXeXX (1)

FORMAT (//410Xe"ERRORy FUE=A OE RANGO"e2Xs1PE1ao792Xe"LIMITE =",1P
114.793Xs"EL NUMERO ES INFERIOR AL LIMITE")
M=0

GO TO S0

I=I-1 § Ix=0n & +=]

50 TO S0

IX=1

M=1

GN TN 50

IF(I=40TAR) 7T«848

I=1+1

Go TO 9

PRINT 20¢KeXX (I

FORMAT(//«10X«"ERRORy FUERA 07 KANGO"42X 9 1PELl4.Te? X" [XITE =n4]PE
1147 e3XeMEL MIMERDN ES SUPFHTOR AL LIMITE"™)

M=0

RETURN

£y
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SURROUTINFE INTER(ENECEEDTARsRETAP sMePT «NOTAP)
DIMENSION FENTAP (NOTAP) yRETAP (NOTAR)

CALL RUSCAR(EDEWEEDTAP I +IToMeNOTAP)

IF(MeEQ0)GO TO 50

IF(IT=0)44+446

PE=Z(EEDTAP(I)+EDEJRETAP(T) sRETAP(I+1)+EEDTAP(I+1))
GO TO 50

PE=RETAP(I)

RETURN

END

FUNCTION Z(X1sX2eX39X44X5)
Z=XA3+ (X2=X1) #(X4=X3)/ (X5=X1)
RETURN

END

FUNCTION Y(X1eXZ29Y1leY24X)

Y=Y1+(Y2=-Y1) /(X2=X1)®(X=X1)
RETURN
END

FUNCTION SUX]leX - eafIegXaoXt)
S=(X1/7X2)#%0 57 1#(x4/k6)##ala3®(1/X5=1)
RETY

B

FunGTIGy TExves,

COMMN L wdtwnyg 1] ed] e Mas]
L =l g) 2t Rasi=d ¥rl
A=y | 2=~

Ta=d
S AL

o
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FAUNCTION a(Rk#8%1)

COMMON/ZALFA/ =71 e 11adF ISE e /e i TTangehvedwedYeTL o ainiir]

A=NENSL/ZVENDIF]

A= (RF L =igi) # JF isl=(2e 3% (L=u'y) £ (1 /000"
A=) 44 RAE2 ,A%F /(Do 2P R U] G SLEAIT)
A3=QU+ (1=2ul)#a g/ ImaS] s

AG=Aw/ (4,1 TR Ne#naTL ¥ AAS (##AY)

AS= (AP#A I+ 4 ) #0 A5 ) ey

VI=SAQrT (A]/AS5)

wzV1l=V

RETURN

Fain)

Wl=170eNSL)) #aLienlu (=)



LRV 9F

o J00N
hunjo

L0070
« NG
PO RTRVESRE]
o M1y
« 00100

M0

3.0F+074  4oNF+03
o064 4500 «039800
U RN « (139500
LD 3500 GO 39400
dU4dnhn L0 39800
W04 4500 «Ni9H00
«0asnill  LDAYHON

RV R «Da0I00
.w«wo“ «N41400

FEN WE 4 ,0LF+0%

D005
L0001 0

L00040

S04l

L0000
0040
PRIKE W)
PR ]

L2 B S

‘l.”ll‘o
HeN2Z00
HeNinh
Va4
(a3
Ha)lt0
l).‘{)(,!)
Ueln10
N 000
Le a0 0
7 0o
G. - 10

L L

14300
U1 GBUY
«iSRNOGL
SO T300
el | R0
« 19500
LU20200
s 023900

+0000

1.000
1.000
1.000
le000O
1.0909
1.000
1.000
1.000
1000
le008
1.000
le00O0D
P AN |

TABLA DEL FACTOR DE FRICCION

AeDE+03  H,0E+03 1.0E+046 2.0E+04 3.0E+04
033000 2032000 030200 4025700 ,023300
033000 4032000 030200 025700 ,023300
L033000 L032H00 ,030200 .026200 ,024000
2054400 40372800 .031100 026700 ,024600
. 34400 2034000 ,031100 L,027200 .025000
014400 ,034000 4033800 .028000 .025%00
LU37T800 « 034000 «033800 «028000 2026100
.U3BRO0C 4035500 033800 .029800 ,L028200
.
6.0E+05 BL.0E+05 1.0E+406 2,0E+06 440E
«013400 ,013000 012700 .011800 011
014000 L013700 4013400 ,012800 012
«015200 .014900 L014800 4014200 .013
016800 L016700 .016400 .016100 016
018000 L017800 017800 .017500 017
«019200 L014000 .019000 018900 .018
«020100 4020000 4020000 +020000 020
023700 L074700 023700 .023700 .023
TABLA Dt LA RELACION DE
0100 40200 0500 .1000 42000 3000
5585 41170 0660 0400 L0295 .010R
9850  +F¥90 1120 L0710 L03R6 L0240
6100 42700 L1410 .0940 L0565 0352
sh265 L2490 L1680 L1160 L0690 L0455
6310 42620 JIBAR0 L1320 L0815 <0550
L6615 43230 .2260 41640 1060 L0740
HB6S  ¢3T730 L2600 L1900 L1290 L0933
+1150 4300 .3120 .2340 .1640 .1200
<7350 L4700 ,3570 .72700 41930 L1470
27705 +5410 .4100 .3130 2350 1840
4110 46220 4880 .3820° .,2920 .2370
+4356 <6700 5410 «4330 «3400 «2800
SRTS G T350 5920 L4790 L3790 L 31H0

4. 0E+04 6.0E+04 B.0E+04 1.0E+05 2.0E+05
027900 019800 +018700 0181006 016000
021900 ,020200 .019100 .018500 .016400
.021500 ,020800 .019800 019000 .017100
2023200 .021700 .020700 .020000 .018300
«023700 .022200 021300 .020700 ,019400
«024300 .022900 .022100  ,021600 .020900
024900 ,023400 .022700 .022100 021000
«027200 .026100 .025700 .025100 .024500

+06 6.0€+06 J,0E+07 4,0E+07 1.0E+08

200 +011000 .010800 .010600 .010500

400 .012200 012000 +012000 012000

900 .013800 +013800 4013700 013600

000 .016000 +016000 .016000 +016000

500 017500 .017500 017500 4017500

900 .018900 .018800 .018800 018700

000 «020000 4020000 4019900 019900

600 023600 .023500 .023500 .023500

LIQUIDO

«4000 .5000 .6000 .7000 8000 .9000

«0000 .0000 .0000 ,.0000 L0000 .0000

0160 .0112 ,0000 ,0000 .0000 .0000

.0240 L0164 .0113 .0000 .0000 .0O00O

+0311 0221 .0153 .0108 .0000 .0000

.0389 ,0280 40200 L0141 0110 L0000

20535 .0398 40296 .0210 .0136 0000

«0691 .0523 0396 .0287 0194 .0114

20922 L0712 .0544 0397 0271 0157

«1140 .0900 0690 .0510 ,0350 .0198

«1460 1175 +0930 ,0695 .0492 L0301

«1930 41590 1280 L0990 L0717 .0449

«2340  ,1950 41630 .1290 .0930 .0549

22700 42310 41920 L1520 1110 L0681

3.0F+05

014900
015400
«016100
+017800
«018800
«019800

" «020600

«024000

-G21L-
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atibun
D"ty
el 4n()
Gau4hi
O H00
Y A 1
O.1000
0.1590
e 2hiy)
e 4000
0 .50ty
Helbnnn
Letiiyu

i

Hentnn

1e0)
1e0in)
Iia %y
Teul)
1«00
latit)
[ ]
»HH»
« )
1a0t)
Vot
| o031}
1)

F1 ’

eyl nu
el
el gii1)
Heta00)
e 1500
Lelilh0
el 0D

«1R0n
Y e Afti)
(1e 4000
UenOun
Helaun
Lahtiti}

OeN100

Terh
Selih
4ec0
$.40
et
20l
C B ]
2e 10
140
LeT0
leb0
le 36
1.78

[aHLA

Lunn

100
Lot
leN)
1e00
le0n
e
1400
10N
100
1.00
La00
(L
le0N

TABLA OHL PARAMETRU DE CAIDA DF

0.0200

Tle006
31.00
1den0
14420
1le00
Boul)
6o/
4410
bals
420
7e45
7all
e T%

0.0500

186400
73.00
48450
36430
79440
17.00
13.00
Ye30
7405
5630
3.70
2490
2.52

0.1000

530400
179.00
136400
74.50
24400
13.80
24450
1he60
12410
HeTH
5.80
4,645
3. 75

0.2000

0.00
587.00
303.00
204,00
1364.00

80,00
55.00
35.00
254,20
16.80»
10.80
7.60
6.20

PRESION DE UN FLUJO A DOS FASES

0.3000

0.00
"0.00
69R. 00
425.00
275.00
154,00
100.00
61,00
43.00
28.00
16.80
11.30
8.90

044000

0.00
0.00
0.00
808.00
514.00
2R2.00
178.00
102.00
70.50
49.50
25.00
16.70
12,30

DEL COCIENTF DEL Cui FICIENTE DE 2 FASES ENTRE FL

<0100 .

?«R5
2«00
Le90
1e75
Lebl
lebs
Jetl
131
lers
1.15
1.09
le06
lalia

07200 L0500 .1000

bel6 9.40 13,00
4e40 he50 9.00
3.645 “e32 T.38
3.21 4.62 6.36
2.0H 4,08 5,67
3.31 3.24 4,50
2406 ?.87 3.96
L% 2.38 3.24
le53 ?.08 2.82
1.31 1.72 232
1.24 1.42 1.8%
lel? 1028 1.56
Lo 0K 1.20 le42

«2000

18.80
13,20
10.R0
9.40
8.38
6470
5.83
4.80
4.18
3.40
2.68
2.12
1.87

«3000

23.80
16.80
14.80
12.00
10.80
8.70
T.42
6.20
5435
4438
3.41
2.70
2e38

4000

0.00
20.00
16.70
14,40
12.90
10.50

9.00

Te45

6442

5.22

4e16

3.31

2.90

0.5000

0.00
0.00
0,00

0.00

980.00
520,00
320.00
170.00
112.00
69.00
37.00
23.70
17.00

0,6000

0.00
0.00
0400
0.00
0.00

960400

580400

294,00

188400

110.00

56450
34,80
25.10

0.7000

0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
580.00
352.00
192,00
94,00
56.30
40.00

COEFICIENTE DEL LIQUIDO

«5000

0.00
23.60
20.00
17.40
15.50
12.40
10.70
.8.90
7.70
6.28
5.00
4440
3.50

«6000 .
0.00
29.00
24440
20.90 2
18.80 2
15,10 1
13.00 1
10.70 1
9,40 1
T.60
6,00
4.90
bo24

0.8000

0.00
0.00
0,00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
790.00
388.00
180.00
102,00
73.00

7000 8000 L9000

0.00 0,000 0.00
0.00 0.00 0.00
0.00 0.00 0.00
5.80 0.00 0.00
3.30 30.20 0.00
8480 24,30 34.20
6.00 20.70 28.80
3430 17.30 -24.50
1.70 15,10 20.80
930 11,80 17.00
T35 9415 13.50
6.05 7.60 10.90
S5.18 6.45 9.30

0.9000

0.00
0,00
0.00
0,00
0.00
0,00
0.00
0,00
0,00
0.00
575.00
280.00
188.00

-9¢lL-



6T 1/

300
4a 00
He1N
6attl

7eti0)

10,00
12.50
1h 01
17.50
2000
e )
N
4.0
Hille 1)
XA
600
40

oo,
125,
50,
| #9is
200400

F1 ¥

Uae0100
O.0200
Ve 0300
Dea00
Dalin00
040750
He 1000
He1500
0,200
Qe 3000
He5000
0.7500
1.4000

ATTelnN

le0u

0000
D020
0ev00
0.000
.000
Nen00

200 o250

ol 1a0U
<00 1.00
1.00
1.00
1.00
1.00
«00D 1400
1«00
1400
100
100
1e00

DeHu ekl

0

«0100

Del70
Delan
Vel lll
HWe9?
Ve HY,
[T
Ue iR
0,049
(UGS |
0.034
Ve27
0e020
0,014

« 300

1.00
1.00
1.00
1.00
1.00
1.00
l.00
1e
1aliny
1oy
1.00
1eu
191
100
1.00
1.00
l.00
Jsun
042
090
eHé
Nel7
Neh
NDebn
NeD1

0.0200
ja400
1.690
1.060
NeB20
N.640
0430
04320
Ne220
Nel70
0s110
0.064
N.043
0.033
<400 2500
100 100
1.00 1.00
1.00 1.00
1.00 1.00
100 100
1«00 1400
1«00 La0O
1«00 1400
L.00 1.00
100 1400
1e00 1400
LeN0 1400
1.00 1400
1.00 1.00
1«00 1.00
1.00 088
0.93 0.80
HeBS 0aTl
He7B U622
Nel2 V.56
H.65 0,50
Debo 0.37
0es3 0,22
Na30 0,13
(1«22 0,08

0.9500

Te250
3.590
2.420
1.800
1.390
0,950
0e710
044480
Ne 346k
0er31
Gala0
0.491
0.083

«600

1.00
1.00
1.00
1.400
100
1.60
1.00
left0
1.00
1«60
1.00
100
1.00
1.00
048
(1]
N.68
056
050
Net3
0eth
0.21
0.10
0e00
0el)0)

TAKLA DEL INVERSU DE
VelOULO 0a2000 0.3000
14.800 2H.500 48,000

heB00 1444060 23,500
44650 Ye60N 15.400
3.450 Te200 11.600
2730 S5.750 9.200
1.800 3800 6.250
1.370 24820 44650
0.930 1.950 3.150
0.670 l.450 24350
0e450 0e960 1.560
0.272 V.580 0.930
0.180 0.375 0.640
06133 0.285 04460
TABLA DE VALORES DE

«700 «BOO0 4900 1400 1450
1400 1400 1400 1.00 1400
1.00 1.00 1.00 1,00 1.00
100 1.00 100 1.00 1.00
1400 100 1.00 1.00 1.00
1400 100 1.00 1.00 1.00
1400 100 1,00 1.00 1.00
1.00 1400 1400 1.00 0.98
100 1400 1400 1.00 0492
1200 1400 100 1.00 0.82
100 1400 100 1.00 0473
1400 100 1.00 0.93 0.68
1400 100 0492 0486 059
100 0490 0.81 0.75 0.48
0690 0480 074 De66 038
0«75 0668 058 0450 0420
Deh4 0455 0.48 0.38 0.08
0655 0445 0635 0.26 0.00
0e4B 036 0.25 0.18 0400
0038 0424 0.18 0.08 0.00
030 020 0.10 0.00 0.00
0e22 0e12 0400 000 0.00
010 0400 000 Ne00 04,00
000 Ne00 000 0,00 0400
000 <00 0400 Ga00 0400
0,00 -00 0.00 0,00 0400

XTT

0.4000
71.000
35.500
23,000
17.200
13.800
9.400
6.900
4,700
3.500
2.350
1.400
0,950
0.690
ALFA
200 2.50
1400 1.00
1.00 1.00
1.00 0.92
1.00 0.83
0.90 0,78
0.83 0.71
0.79 0.64
0.74 0.60
Ue63 0.50
055 0e4l
0.50 0.33
0.40 0,22
0.28 0.12
0el17 0,00
0.00 N.00
0.00 D00
0.00 0,00
0.00 0400
0400 0,00
000 0.00
0.00 0.00
0.00 0,00
000 0.00
0.00 0,00
0,00 0.00

0.5000

99.999
50.000
33.000

254000

20.000
13.500
9.900
64850
5.000
3.350
24350
1.135
1.000

3.00

1.00
0.92
0.81
0.72
0.65
0.59
0.55
0.48
039
0.28
0.20
0,10
0.00
0.00
0.00
0.00
0,00
0.00
0.00
000
0,00
000
0.00
000
0.00

0.6000
0,000
724000
47.500
36,000
284500
18.800
14,200
9.300
7.100
4,800
2.800
1.900
1.440
4,00 5.00
0.83 0.72
0.64 0460
0.63 0.50
0455 0.42
0.48 0.36
0.42 0.27
0.35 0.20
0.28 0.14
0.18 0400
0.08 0,00
0.00 0.00
0,00 0.00
0,00 0,00
0,00 0.00
0.00 0.00
0.00 0,00
0.00 0.00
0,00 0400
0.00 0.00
0,00 0.00
0,00 0,00
0,00 0.00
0,00 0.00
0.00 0.00
0,00 0,00

0.7000 ©.B0UOC
0,000 0.000
0,000 0.000

71.000 0.000

53.000 87.000

42,500 T70.000

28,300 4/7.000

21.400 36.000

14.000 23.200

10.500 17.000
T.200 11.800
44250 6.900
20750 4.550
2.100 3,450

600 7.00 8.00
0.62 0453 0.44
0.48 04,35 0.31
0.40 0.28 0.20
0.30 0.20 0410
0e22 0410 0.00

0el4 0,05 0.00
0.07 0,00 0.00
0.00 0,00 0.00
0.00 000 0.00
0.00 0.00 0,00
000 0,00 0,00
0,00 0.00 0.00
0.00 0400 0.00
0.00 0,00 0.00
0.00 0.00 0.00
0,00 0.00 0,00
0,00 0,00 0.00
0.00 0.00 0.00
0.00 0.00 0.00
0.00 0,00 0.00
0.00 0,00 0.00
0.00 0.00 0,00
000 000 0,00
000 0.00 0.00
0400 0600 0,00

0.9000
0,000
0.000
0.000
0.000
0.000

98.000

61.000

50,000

37.000

25.000

14.500

10,300
7.400
10.0 15.0
0638 0.31
0.26 0.17
0.14 0.04
0.00 0,00
0.00 0.00
0,00 0,00
0.00 0,00
0.00 0,00
0.00 0,00
0.00 0,00
0.00 0,00
0.00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
0.00 0,00
0.00 0.00
0,00 0,00
0,00 0,00
0,00 0,00
‘000 0,00
0,00 0,00
0,00 0.00
0.00 0,00

50.0

0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.0

0,00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0,0
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
0.00
000
0,00
0,00
0.00
0,00
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