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IN.rRODUCCION 

Como es el caso de muchos cálculos de la Ingeniería Qu!mica, 
los cambiadores de calor deben de ser disefl.adoe por m'todos ite
rativos. Un cambiador de calor es seleccionado y •11 checado en -
detalle para asegurar su coll'l'eniencia para el servicio requeri
do. Para el disefl.o de equipo nuevo, el proceso iterativo contin~ 
a hasta que se obtiene un arreglo cSptimo de la superficie de 
transferencia de calor. Para el disefio donde se tiene el equipo, 
el proceso iterativo es de corto, puesto que las variables del 
equipo son fijadas. 

1.- SISTEMAS DE ALDIEN.rACION DE REBERVIDORBS D1I CIRCULACION BA.

HIAL. 

En cada una de los sisteaae consideradoe, "G" ee el total de 
fondos (l:!quido que baja del primer plato), "B .. son los fondos nt 
toe, "l" ea la alimentac16n del rehel"V'idor, "V" es el vapor qu.e • 
sale del rehervidor y "L" es el líquido sin vaporizar que sale -
del rehervidor. 

Los sistemas de alimentaoi6n son de tres clases& 
a.- Recirculaci6n de los fondos netos. 
b.- Circulacidn de los fondos totales. (onoe-through) 
c.- Recirculacidn de fondos mixtos. 

1.1.- Alimentaci6n de los fondos netos. 

Los arreglos empleados en la alimentac16n de los fondos ne
tos, son loe mostrados en las figuras l y 2. Estoe arreglos son -
los de simples de los sistemas de alimentaoi6n y son partioulal'
mente ventajosos en pequefl.as torres. El tipo sin mamparas, -evita 
completamente los fondos internos en la torre. El tipo con Jaalllpa
ras es algo de simple que los otros arreglos de al:1Jaentaoi6n. -
Los sistemas de alimen*aci6n de los :fondos netos no requieren de 

--
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SISTUlA DE ALIMENUCION DE LOS FQ1'1"'DOS NETOS. 

Ventajas a 
a.- Simplicidad. 
b.- Bueno para torres pequeftas (sin mamparas). 
c.- No requiere plato colector. 

Desventajas: 
a.- Malo cuando hay ensuciamiento t&:rmioo. 
b.- Sacrifica un plato te6rico. 
c.- Tiene la más baja diferencia de temperatura. 
d·.- El tipo con mamparas le qui ta simplicidad. 
e.- En el tipo sin mamparas varía la cabeza estática. 
f.- En el tipo sin mamparas varía el flujo de loe 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 ensuciamient o t'naico, -
los arreglos de alimentaci6n de los fondos netos deben de ser ev! 
tados siempre que la elevaci6n de temperatura del fluido sea ªPI'!. 
ciable. Una mezcla de dos o Jlll(s componentes vol,tiles ebulle ·en -
un rango de temperatura, desde la temperatura inicial de ebu11i
ci6n {temperatura de burbuja) a la temperatura final, en la cual 
lo Ul. timo del líquido se vaporiza (temperatura de rocío) • De e e
ta manera, oon los sistemas de alime ntaci6n de los fondos netos, 
el vapor y el l:!quidu que salen del rehervidor deben de ser oaleE 
tados a una temperatura m&s alta que la de los fondos netos. La ~ 
levaci6n de temperatura, depende del por ciento de vaporizaci6n -
llevada a cabo en el rehervidor y sobre la composici6n de loe foE 
dos netos. Cu.ando los fondos netos tienen un rango angosto de te~ 
peratura de ebullici6n, como en el caso de un producto de fondos 
de un solo componente de al ta ooncentraci6n, no ocurre una eleva
oi6n de temperatura significante en el rehervi dor. La elevaci6n -
de temperatura puede ser minimizada, diseftando al rehervidor para 
que t enga una alta recirculaci6n tal que reduzca bastante el por 
cient o de vaporizaci6n. 

La ele .· ... -... Jn ·'~ t emperatura en el rehervidor, produce una -
de baja diferencia de tempe1.:'8tura entre el fluido del proceso y 
el medio de calentamiento. Debe de tenerse en cuenta que una dis
minuci 6n en la diferencia de temperatura,no ea siempre desventaj~ 
so, puesto que las al tas diferencias de temperatura pueden produ
cir UDa capa de vapor entre la pared del tubo y el líquido y· como 
consecuencia, disminuir el flux de calor da que a pequeftas dife
rencias de temperatura, donde se tiene una ebullic16n por nuclea
ci6n. 

Una desventaja de los sistemas de alimentac16n de los fondo a 
netos, es que sacrifica parte de un pl ato te6rico, puesto que el 
vapor que sale del rehervidor no está en equilibrio con los fon-
dos netos, pero está en equilibrio con el l:!quido que sale del 111 
hervidor, el cual es ds pesado que los fondos netos. 
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Los reherv-idores de termosif6n requieren de un cierto nivel 
de líquido en la torre para manteiwr la recircu1ac16n a través -
del equipo. El gasto de alimentaci6n depende de la diferencia de 
la cabeza estática del líquido en la torre y la cabeza estática ! 
fectiva del fluido vapor--líquido en el reherv-idor. El gasto de a
limentaci6n ee aquel para el cual, la diferencia entre las cabe-
zas eet,ticas es igual a la suma de las caídas de presi6n en el -
sistema, por lo que, las fluctuaciones en el nivel del l!quido en 
la torre, puede causar serias variacione~ en la alimentaci6n del 
rehervidor. Disminuyendo el nivel del líquido, reducirá fuerteme~ 
te el gasto de alimentaci6n, mientras que aumentandolo, inundar4 
la salida del rehervidor. 

Es conveniente asegurar una cabeza estática constante en el 
líquido de la torre, la cual puede ser lograda con la instalaci6n 
de una mampara, como lo muestra la figura 2. Sin embargo, esto ª! 
orifica mucho de su simplicidad. 

1.2.- Alimentaci6n de un solo paso. 

La alimentaci6n para un rehervidor de un solo paso, son los 
fondos totales sustraidos del primer plato, como lo muestran las 
figuras 3 y 4 • El por ciento de vaporizaoi6n es u.na funci6n ill'I'! 
riante del proceso, puesto que, los fondos netos es el líquido t2 
tal de salida del rehervidor, o sea que no hay recirculaci6n del 
líquido. 

Los sistemas de alimentaci6n de un solo paso son convenien-
tes para los servicios donde el ensuciamiento por polimerizaci6n 
eea probable que ocurra, puesto que, el contact$ repetido del lí
quido con la pared del tubo caliente se previene y el aumento de 
pol!mero ee minimizado. 

Puesto que el buen dieefto de loe rehervidores de termosif6n 
ea generalmente limitado al 30 ~ de vaporizac16n máxima y por los 
límites del primer plato, los sistemas de al1mentaci6n 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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SI STEMAS DE ALIMEN.rACION DE UN SOLO PASO. 

Ventajast 
a.- Es el mejor cuando hay ensuciamiento del tipo polímero. 
b.- ~Tiena la más grande diferencia de temperatura. 
o.- LÓa arreglos internos son simples. 

Desventajas: 
a.- Limitado a operaciones de un solo paso. 
b.- Limitado a relaciones de V/L de 3/7 • 
c.- Beoesita de plato colector si no hay escurrideras. 

J 
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La temperatura dxima es la de los fondos netos y e_s alcanz! 
da a la salida del rehervidor, · auiique con torres de baja presi6n 
(vac:!o) la temperatura dxima puede ser alcanzada en la parte in
ferior de los tubos. La temperatura m:!nima es la de los fondos t~ 
tales,por lo que, la diferencia media de temperatura entre el 
fluido del proceso y el medio de calentamiento es más grande que 
con cualquiera de los otros arreglos de alimentaci6n recirculan-
tes. 

La tuber:!a de alimentaci6n es ligeramente ds compleja que -
el arreglo de alimentaci6n de los fondos netos. Con Uil8 escurrid! 
ra que tenga un sello de l!quido, se asegura que no fluya vapor -
por la escurridera cuando el nivel del l!quido disminuya en esta. 
Cuando el fluido sea capaz de ensuciar la tuber:!a de alimentaci6n 
y la escurridera, debe de tomarse en cuenta la ca!da de presi6n -
producida por tal ensuciamiento. 

En el caso donde las especificaciones del producto de los -
tondos netos sean muy estrictas, es conveniente seleccionar un e! 
curridero positivo como lo muestra la figura 3 , para forzar a t~ 
dos los fondos totales a pasar a trav's del rehervidor. 

En el tipo que presenta un sello de l!quido (fig. 4), es di
seftado para permitir una operaoi6n en Uil8 condici6n grande de e~ 
suciamiento y donde l a s vari aciones de la torre o l a s dificulta
des del arranque puedan causar un sobreflujo, que en este caso -

· dilui~n los fondos netos con fluido menos pesado. 

1.3.- Al1.mentaci6n de fondos mixtos. 

Loe sie1iemas de alimentaci6n de los fondos mixtos se mu.ee-
tran en las figuras 5 y 6, son sistemas recirculantes y se uti li
za como alimentaci6n una mezcla de los fondos total.es y l os fozr..
dos netos. 

Este sistema de alimentaci6n es razonablemente satisfactorio 
en los servicios en donde se presenta un gran ensuciamiento y no 
está limitado a relaciones de vaporizaci6n bajas cuando se utili 
za en rehervidores de termosif6n, tal que este tipo es el más am 
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, 

pliamente usado que los otros tipos. 
Este sistema tiene una temperatura máxima igual a la de los 

fondos netos, ~ero la tempe~tura media del proceso es intermedia 
entre la de los sistemas de al1.mentaci6n de los fondos netos y de 
un solo paso, por lo que, los rehervidores con alimentaci6n de -
fondos mixtos tienen una menor diferencia media de temperatura e~ 
tre los fluidos que los rehervidores con sistema de alimentaci6n 
de un solo paso, aunque la diferencia m!nima es la misma. 

En el ensuciamiento t~rmico del tipo insoluble o debido a -
una desh1drogenaci6n o una carbonizaci6n, la temperatura signifi
cante es la m&xima lograda. Esta temperatura generallllente sertl la 
de la capa sobre la pared del tubo caliente a la salida del reheL 
vidor. En muchos casos el por ciento de vaporizaci6n de la alime~ 
taoi6n de los fondos mixtos •• menor que la de un solo paso tal -
que el fiujo del líquido mayor c&usa una gran turbulencia, la 
cual aWllenta la acoi6n de lavado sobre los tubos y 1'iduce la capa 
de enauoiamiento en la pared del tubo, por lo que, en ciertos o~ 
sos este sistema de alimentaci6n puede ser más satisfactorio en ~ 
servicios donde se presente el ensuciamiento t4rmico que el sis~ 
ma de alimentaci6n de un solo paso. 

Los si s~:E tr·1 s de alimentaci6n de recirculaci6n deben de s~ -
evitados cuando se presente un severo ensuciamiento t&rmico del -
tipo de polímero. 

La m~or 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 platg colector el cual aflade más compleji-/ 

. / 
dad al sistema y dificultad de manteni.Jliento. ./ 

Puesto que las variaciones sobre la orilla de la mampara son 
nulas, la alimentaci6n 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 líquido que sale del rehervidor, alguna vaporizaci6n pueda o

currir en el plato colector del sobrecalentamiento del l!quido --
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ALDm1"I'ACION DE FONDOS MIXTOS. 

Ventajas: 
a.- Es satisfactorio para la mayoría de los servicios sucios. 
b.- Es el sistema más flexible. 

Desventajas: 
a.- Sistema complejo de mamparas en la columna. 
b.- Necesita plato colector si no hay escurrideras. 
c.- Tiene una diferencia media de temperatura ligeramente infe

rior a los sistemas de alimentaci6n de los fondos netos. 
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que est' en este plato. Aunque ambos líquidos son saturados a la 
misma preei6n, es improbable que la diferencia de entalpias sea -
su:ficiente para producir una vaporizaci6n apreciable. 

Las llalllparas pueden ser horizontales (fig. 5) o vertical.ea -
(fig. 6), en columnas pequeflas el tipo horizontal es generalmente 
superior donde se requieran fiujos grandes de tondos netos. Una -
ventaja del tipo de aaaparaa nrtical.ee, H que la tubería ele al! 
mentaci6n al reherY1.dor es ligeraaénte ús,sillple • 

. 2.- llBDIOS DB CALEMAllIERrO. 

La condenaaoi6n de vapor de agua ea el medio de calentamien
to úe oodn para loa reberY1.doree. Otro• ••dio• inol-qea1 
a.- Agua caliente 
b.- Oo!Xleneados a altas temperaturas 
o.- Jledioa de transferencia de calor patentados 
d.- Gases de ooabusti&n 

3.- !'LUJO DB RECIROULACION. 

!erm.osi .'' Ji 0tlfioa un aoviaiento debido a laa diferenoiaa 
de denaidad en las piernas, tría 7 caliente de un eiat8Jla circu-
lante. El arreglo de f'l.ujo en're el tracoionador 7 el reherrtdor 
es mostrado en la figura 7 • XL líquido f'lu;r• de la reaena de la 
torre a trav4 a de la ~a de ali.aentacicSn a la base del relae:l'
vi.dor, donde es distribuido umtormemente en los tubos. La tuber!a 
de al1.D.entaoi6n puede incluir TO.Tal.as 7 otra~ reaietenciaa al -
fiujo. 

En la base de loe tubos, el líquido est• debajo de eu tempe
ratura de ebullioi6n debido a los efectos de la pres16n hidro•t'
tioa y al calor perdido en las lineas de circulaoidD. Aa!, en una 
parte del trayecto de los tuboa, unioamente ae transfiere c&lor -
i¡ensible. Al alcanzar la temperatura de ebullicicSn, eapieaa la T! 
porizaci6n y se establece un ~gimen de flujo a dos fases, el. 

cual afiade una graJl compJ.ejidad al balance de presiones entre las 
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piernas, fría y caliente. 
La figura 8 es una representaci6n idealizada de los efectos, 

presi6n-temperatura en un rehervidor de termosif6n, en donde la -
escala de temperaturas está acentuada. 

Para rehervidores de termosif6n, el diseñador debe de hacer 
un balance entre la pierna fría (de la reserva de la torre al re
hervidor) y la pierna de vaporizaci6n (del rehervidor a la torre). 
Así, la cantidad vaporizada influencia la velocidad de recircula
ci6n. 

Para rehervidores de un solo paso con circulaci6n natural la 
velocidad de recirculaci6n es fijada por el gasto que sale del -
fraccionador y el cociente L/V que sale del rehervidor. 

4.- FLUJO A DOZ FASES. 

Para destilaciones secas el flujo vapol"-líquido ocurre a t~ 
v4s de la trayectoria CDA en la figura 7. Para destilaciones con 
un soporte inerte, el gas (usualmente vapor de agua) frecuentemeB 
te es esparcido abajo del espejo iní'erior de los tubos y el flujo 
ga~l:!quido ocurre a travlfs de la trayectoria BCDA. 

fil. flu,p ,. ,. cu.r:.:e nte de loe sistemas gas-líquido no puede ser 
descrito tari simple como que cada fase fluyera sola. La deecrip-
ci6n puede ser empírica acordando al mecanismo, laminal"-laminar, 
laminar-turbulento, turbulento-laminar y turbulento-turbulento. 

La notaci6n se refiere al mecanismo de flujo que cada fase -
tendría si fluyera separadamente a través de un conducto. Para -
flujo vertical el mecanismo de las dos fases generalmente es tUl"
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 pueJe tomar las siguientes formas: 
burbuja, plug, estratificado, ondulado, slug, anular y disperso -
que se muestran en la figura 9 • 

Para flujo vertical, unicamente cuatro de los tipo s de mode
los de los flujos han sido observados, en orden como se vá incre-



a.-

b.-

c.-

d.-

e.-

f.-

g.-

Burbuja 

Plug 

Estratificado 

Ondulado 

Slug 

Anular 

Disperso 

-12-

~;;;~, ~;: 

u~ 
~ ~-:?M 
~(; .::,:·:>~: 

U:·.:::·•.: .. ( 

Fig. 9.- Modelos de flujo a dos fases en una tubería horizontal. 

mentando la vaporizaci6n {de la base hasta el tope de los tubos) 
que son los siquientes: burbuja, slUtg, anular y disperso, que ca
tan iluotl'ados en la figura 10. 

Burbuja Slug Anular Disperso 

Fig. 10.- Modelos de flujo a dos fases en una tubería vertical. 
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. Bn la mayoría de los rehervidores pre4omina el flujo Slug. -
La transformaci6n de burbujas en slugs o "pistones" de gas es rá
pida una vez que empieza la ebullici6n. Los slugs de gas se acel! 
ran más :rapidamente que el líquido y crean un resbalamiento entre 
las fases. Los efectos de gravedad causan que algo del líquido -
caiga con el resultado de un :flujo :fluctuante y con efectos de -
caída de pres16n. Aunque cada tubo tiene tal operaci6n, el efecto 
combinado de muchos tubos resulta en una cond1ci6n de salida del 
rehervidor inda o menos estable. A la salida, sin embargo, el va-
por tiene una velocidad mayor que ia del líquido. El líquido neto 
que se arrastra hacia arriba y la diferencia de velocidades de c~ 
da fase deben ser considaradas en el diseño del flujo de recircu
laci6n. 

El flujo anular, el :flujo disperso y su régimen de transi- -
ci6n tambi'n deben ser considera.dos cuando la vaporizaci6n en el 
rehervidor es alta. El modelo de :flujo disperso debe ser eVitado, 
puesto que la fase gaseosa ea continua y las velocidades de tran.!!. 
ferer.cia de calor son muy bajas. 

Los rehervidores de circulaci6n forzada o de bombeo se util! 
zan solamer.te en i .nstalaciones reducidas o en aquellas en donde -
los producto- -""i ' ·?les inferiores son líquidos muy viscosos y la -
caída de presión a través de la tubería y del rehe?Tidor son tan 
grandes que impiden la circul~cidn natural. 
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ASPECTOS PARA LA SELBCCION DE UN REIIBRVIDOR. 

Cada uno de los tipos de rehervidores presentan sus ventajas 
que deberán ser consideradas para la selecci6n de un caso especí
fico. Los aspectos principales que se deben considerar en la se-
lecci6n de un tipo de rehervido~ dado son los siguientes: 

a.- Transferencia de calor (mínima área :posible). 
b.- Aspectos de limitaci6n de espacio y requerimientos de tu-

bería para la interconexi6n del equipo. 
c.- Facilidad de mantenimiento. 
d.- Comportamiento al fen6meno del ensuciamiento. 
e.- Tiempo de residencia admisible del fluido. 
f.- Estabilidad de la operaci6n. 
g.- Costos de operaci6n. 
h.- Enriquecimiento de los vapores, para el caso de vaporiza

ci6n de una mezcla de mul.ticomponentes. 
La selecci6n, sin embarjo, dependerd en buena parte del cri

terio y experiencia del diseHador, puesto que es posible que un -
servicio dado de vaporizaci6n pueda ser cubierto por varios de -
los tipos de rehervidores. 
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LI1iITACIO'NES GENERALES PARA LOS METODOS DE DOI;;.LD Q. KERN. 

Limitaciones de flux de calor y diferencia de temperatura.
Puede suponerse que las condiciones de proceso podrtln siempre e~ 
tablecerse de manera que solo se vaporice p~rte del líquido ali-
mentado al rehervidor en donde el máxi.Dlo flux de calor ocurre a -
la diferencia crítica de temperatura y que es una 11mitac16n del 
máximo coeficiente que puede obtenerse. Despu~s de la diferencia 
crítica de temperatura, tanto el coeficiente como el flux dismin~ 
yen, la disminución se debe a la formación de una película de va
por en el tubo. 

Las restricciones siguientes se observarán en todos estos m! 
todos; 
I.- Flux de calor. 

a.- El flux máximo permitido para rehervidores de circulación 
natural para vaporizar sustancias orgánicas es de 12,000 
B'tu/(hr}(pie cuadrado). 

b.- El flux máximo permitido para la vaporizaci6n de solucio
nes acuosas de baja concentración o de agua usando c1rcu
laci6n natural es de 30,000 Btu/(hr)(pie cuadrado). 

II.- Coefici ;;; : d.: película. 
a.- El máximo coeficiente de película permitido para vapori-

z~r sustancias orgánicas en circulación natural es de 300 
Btu/(hr)(pie cuadrado)(°F). 

b.- El coeficiente máximo en circulación natural para la vap~ 
rizaci6n de agua y de soluciones acuosas de baja concerr-
traci6n es de 1,000 Btu/(hr)(pie cuadrado)(07). 

Correlaciones entre el flux máximo y el máxilllo coe'!icie11te -
de película.- Los objetos ce las limitaciones anteriores son la! 
liminaci6n de todas las posibilidades de interferencia por vapor. 

Determinar cuando un re hervidor excede o no el flux permi ti
do, se logra dividiendo la carga total de calor por el total de -
la superficie de transferencia de calor. Por el mismo razonamietr
to, el máximo valor L< el coeficiente ..:.e diseño "UD" que puede ant1_ 
ciparse está dado por UD = ( Q/A) (l/ T) no obstante el factor de -
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obstrucci6n que resulte. Cuando se establece la temperatura del -
medio de calentamiento se ve que el uso de grandes diferencias de 
temperatura también requiere la disminuc16n de "UD" que a su vez 
dá un valor alto de Rd = l/UD - l/UC • Un factor de obstruoci6n -
grande no es esencial para una opera ci6n continua del rehervidor 
desde el punto de vista de obstru.cci6n, sin6 unicamente como pre
ventivo en contra de la interferencia por vapor. De acuerdo con -
esto, cu.ando la temperatura del medio de calentamiento puede se-
leccionarse independientemente, como por.ejemplo, fijando la pre
si6n en el caso de vapor de agua, no se necesita seleccionar un -
vapor de diferencia de temperatura mayor del que dá un "UD" cor:N14 
pondiente al factor de obstrucci6n deseado. 
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REllliRVIDORES VERTICAL..::.S DE TERlllOSIFON. 

~stos rehervidores son generalmente los ~s baratos, fáciles 
de soportar, fácilas de limpiar y los ~s compactos. Los termosi
fones son ale,unas vaces mirados con escepticismo, basado en expe
riencias desafortunadas debidas a malas aplicaciones y disefto im
propio. Los errores típicos incluyen diseftos 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 ebullici6n de película en vez de una 
ebullici6n nucleada. 

Los te:nnosifonee verticales son generalmente colgados de la 
torre, por lo que se minimizan los cimientos, estructure.e y reqll!. 
rimientos de área. No se deben de instalar lis de cuatro rehervi
dores en paralelo verticales en una torre. La mayoría de loe tel'
mosifones utilizan tubos de ocho pies de largo aunque los hay de 
16 pies de largo, pero generalmente no se puede disponer de nuf:s -
de 12,0~0 pies cuadrados de área de transferencia de calo~ por t~ 
rre. 

Los rehervidores de termoaif6n verticales utilizan UJla des-
carga del fluF mu.:r corta la cual se conecta directamente del ~ 
rrete superior a la torre, esto minimiza la caída de presi6n y el 
costo de la tubería. 

Estos rehervidores1tienen el fluido del proceso en los tubos 
por lo que se hace simple la limpieza y el mantenimiento normal. 

Puesto que el medio de calentamiento es muchas veces un flu! 

do m~ limpio (tal como el vapor de agua), puede ser posible min.!, 
mizar el costo del reh~nidor especificándolo que "ª 4• cabes.,_ 
lee fijos. 

Los rehervidores de termosif6n deben de ser evitados donde -
se trabaje con fluidos viscosos, altos porcentajes de vaporiza- -
ci6n, bajos flujos del proceso y cuando fluctua el nivel del l!-
quido de alimentaci6n. 
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1 
T B 

Figura 11.- REHERVIDOR VERTICAL DE Th.RMOSIF0t1. 

Ventajas: 
a.- Altos coeficientes de transferencia. Econ6mico. 
b.- Compacto. Requerimientos mínimos de tubería. 
c.- Poco tiempo de residencia para el fluido en la zona de calen. 

tamiento (alta velocidad del fluido). 
d.- No se incrusta facilmente (alta velocidad del fluido). 
e.- Control relativamente fácil (si se mantiene constante el ni~ 

vel del líquido en la entrada). 
f.- Fácil de soportar en la torre. Minimiza problemas de estructJ¡ 

ras y espacios requeridos. 
g.- Fácil de limpiar. 

Desventajas: 
a.- Requiere alturas de fald6n elevadas, necesarias para facili-

tar su mantenimiento. 
b.- Impropio para fluidos viscosos. 
c.- Limitaci6n en la superficie de transferencia de calor por el 

nW!lero de envolventes que pueden soportar. 



-19-

d.- Limitado a vaporizaciones que no excedan de 30 ~. 
e.- La recirculaci6n está limitada por aspectos de la hidráulica 

del sistema, de acuerdo al nivel del líquido disponible y las 
diferencias de densidades en las fases líquido-vapor. 

f.- El vapor que sale del rehervidor no está en equilibrio con el 
líquido que sale de la torre por los fondos, por lo que el l'!. 
hervidor no equivale a un plato teórico, excepto a reoircula
ciones muy elevadas. 
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TEORIA DEL METODO DE JAMES R. FAIR. 

Superficie de transferencia preliminar.- Después, de la sele~ 
c16n del tipo de rehervidor y del medio de calentamiento, es nec~ · 
saria una estimación preliminar del coeficiente de transferencia 
de calor global; 

(1) 

Donde: 

rp = Resistencia del liquido del -
proceso. 

rfp= Resistencia del ensucia.miento 
por el lado de los tubos. 

r = w Resistencia de la pared del -
tubo. 

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

rh = Resistencia d6l medio de ca-
lentamiento. 

Esta ecuación puede ser rearreglada y acortada para el dise
ño preliminar, 

l 
U = r +r 

p h 

Donde: 

r' = rp+r_ 
~ - ... J.' 

rh - rw+rfh+rh 

( 2) 

Los valores de estas resistencias, basados en datos de ope l'!. 
ción estan en la tabla l • Entonces se calcula la superficie de -
transferencia preliminar, por medio de la ecuación de t 'ransfe ren
cia de calor; 

_g__ 
A = U fJ.f. ( 3 ) 
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Donde "A" y "U" se refieren a la superficie interna de los -
tubos. 

Caída de presi6n en la pierna de entrada.- Con referencia a 
la figura 7, el balance de energía entre los puntos A y Bes; 

V 
d.P

8
+ 11 L dZ+ S'L ....!! dV1+ J'L L dWs+dl' = O ( 4) ge ge ge 

Donde: 
P = Presi6n, lb:r/pie 2• 
Z = il tura, pies. 
VL = Velocidad del líquido, pies/ 

seg. 
Ws = Trabajo hecho por el sistema, 

pies de líquido. 
F = Pérdidas por frioei6n, pie --

1 b:r/l bm 

y los otros t'rminos estan en unidades de libra-pie-segundo. Los 
oambioa en la velocidad del líquido son normalmente considerados 
en los efectos de p'rdidas por friec16n, así, dVL = O • Las p'rd! 
das por fricci6n se evaldan con la eouac16n de Fanning; 

4fV~ YL 
dP =. ·¿g...-cn-i-, e- (5) 

Dondes 
f ~ Factor de fricc16n de Pa~ 

ing. 
»1 ,e • Dillmetro interno de entrada. 

Integrando la ecuac16n 4 y sustituyendo la ecuae16n 5 en la 
4 nos queda; 

2 
4:f'VL j LLEe = j L L().z_ ;'_L E....t:,.w ... 

ge ge 2gcDi,e 
(6) 

Esta ecuaci6n es la básica para el disefio de la pierna de eB 
trada, en la cual !:::. Ws es diferente de cero unicamente en reherv.!_ 
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dores de circulaoi6n forzada. 
Caída de presi6n en la pierna de salida.- Con referencia a -

la figura 7, es entre los puntos By A donde se aplica de nuevo -
la ecuaci6n 4, pero dVL es diferente de cero y dWs = O y las pro
piedades físicas se refieren a la mezcla vapol'-lÍquido. 

La ecuaci6n es; 

f1P 8 = PA-PB = ¿. f fdf dZ- . ~0 fdf Vdf dVdf - f dF 

'----L.--....... ~----' l ' 

(7) 

Ptfrdidas Cabeza estll
tica perdida 

Aceleraci6n pel'
dida por fricc:l6n 

Puesto que las propied~ded de las dos fases varían a travis 
del rehervidor, la ecuaci6n 7 no se in~egra tan faoi11Nnte como -
la ecuaci6n 4 • Los tres tlrminos de la ecuaci6n 7 se~n conside
rados separadamente en las siguientes seoci6nes. 

Cabeza est,tioa perdida.- ICon referencia a la figura 7, el~ 
fecto de la cabeza est,tioa entre las elevaciones de e y D, go- -
biernan la circulaci6n. En la pierna de salida, la densidad varía 
con la vaporizaoi6n 1 la ecuaci6n, 

-f1P88t •f.¡ J fdf dZ (8) 

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

(9) 

donde R¡. = (l-Ry) es la fracc16n volumltrica del líquido a cual
quier punto a lo largo del tubo del rehervidor. Este factor se e
vall1a de la figura 8 de la referencia 3 • 

Por los efectos de resbalamiento entre las fases, Rr, no es ~ 
na funci6n unicamente de la fracc16n en peso del vapor. Para co-
rrelacionar R:r.• así como otras propiedades, es conveniente intro
ducir el parámetro xtt ; 
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= (WL)0.9 (fv )0.5(/L)O.l 
~t w; ri; ív (10) 

Donde el subindio• 11tt" se refiere al flujo turbulento-turb~ 
lento. Este part(metro representa el cociente de las energ!as cin! 
ticae del líquido y del vapor. 

Es necesario definir tambi,n, el part(metro ""f "• el aaal •• 
el siguiente; 

.,¡ r = ( ffLv )0.5 ( ~Lv )O.l = __ x_tt_.._ 
f / ('l:r/Wv)0.9 

(11) 

Para los casos donde hay un cambio significante en la pre- -
ei6n a trav4s del tubo del reherYidor, "!f" no es una constante. 
Sin embargo, se puede asumir un valor promedio constante. 

Aceleraci6n perdida.- Conforme la vaporizaoi6n se lleva a O!, 

bo, hay u.na conversi6n de la energía de la presi6n estática a m~ 
men~ de la mezcla . El t~rmino de la aceleración perdida de la e 
cuación 7 es 

(12) 

Como es el caso usual, el. líquido y el vapor no fiuyen en e1 
tubo del rehervidor con velocidades iguales, por lo que, es nece
sario separar loe efectos de cada fase en la ecuación 12 

-/1P " .. 1:.. [:!--- + ;L + ~~] 
ace ge ."L L -V- T L 

(13) 

GT
2 [~ rL x2 J -6Pace =ge fL i¡, + fv 'it;-1 (14) 

Si el grupo dentro del par~ntesis rectangular en la ecuaci6n 
14 es designado por tJ ; 
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(15) 

Donde "O" es evaluado con los valores de salida del reherv! 
dor, o sean, x, R¡.t Y R.,• 

Pérdidas por fricci6n.- El término de pérdidas por fricci6n 
puede ser expandido para incluir la trayectoria entera BODA de la 
figura 7 ; 

(16) 

Considerando la longitud C-D, el drmino de pérdidas por -
fricci6n es ; 

(17) 

-/:iP7,C-D = 2 g:d~i,t J 4 fdf Vdf dL (18) 

Donde •fdt" es el factor de frioc16n para las dos fases (adi
mensioJJ&l.), y es una fllnci6n compleja del tipo de flujo y can.tic! 
des relativas de cada fase. Si el fluido tuera todo líquido, el -
t4rmino de la fricci6n perdida ser!a ; 

GL VL s -f1PP,L • 2 ge Di,t 4 f dL (19) 

Si la ecuaci6n 18 se divide por la ecuaci6n 19, se obtiene -
un parimetro de Lookbart y Martinelli ; 

( 20) 

el cual está 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; Limpio Servicie 
Condensa:miento de vapor de agua 0.0005 0.0010 
Enfriamiento de agua caliente 0.0025 0.0045 
Enfriamiento de aceite caliente º·ººªº 0.0100 
Gases de combusti6n • • 

Lado del medio por vaporizar r' h Limpio Servicio 
Hidrocarburos c2-c4 0.0030 0.0040 
Gasolinas y naftas 0.0050 0.0060 
Aroatioos 0.0030 0.0040 
Al.éoholes c2-C., 0.0030 0.0040 
Hidrocarburos clorados 0.0040 o. 00'70 
Agua (presi6n a.dmosférica) 0.0015 0.0025 

.. Para este tipo de rehervidores, se debe estimar el area en base 
del :t'lux de calors 

Zona de radiaci6n Q/A = 10,000 Btu/{hr) {pie 2){0J!'}. 

Zona. de cónvecci6n Q/A = 3,500 Btu/{hr)(pie 2){ºF). 
Tabll:!. l. - RESISTENCIAS PARA EL DISERO PRELIMINAR. 

Valor Definici6n 
x Dos ~erceraa partes de la vaporizac16n 

de salida 
R¡, basado en una tercera parte de la v~ 
porizaci6n de salida 
Densidad de las dos fases basado en '!L' 
Parámetro de ca!da de presi6n basado en 
2./3 de la vaporizac16n de salida. 

,6LC-D Longitud del tubo en la cual ocurre la 
vaporizaci6n 

6Z Distancia vertical en la cual ocurre el 
flujo a dos fases 

e.O.culo 
i = 2x/3 

1'ig. 8,ref. 3 
para x = x/3 
Ecua ción 9 
Fig. 9,ref 3 
Para x = 2x/3 

Tabla 2.- VALOfu.S PARA E.L JCTODO CORTC Di:. LA RECIRCULACION. 
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Los té minos de la ecuaci6n 16 referentes a las longitudes -
B-C y ~A de la figura 7, se manejan convencional.mente. La expre
si6n resultante para el t4rmino de pérdidas por fr1cci6n para la 
pierna de salida es la siguiente ; 

6P, • ({ip/ {iL)L({i L,,.c> ;rtiP/{iL)L ~· dL 

4 f VL 
2 f L 

= 2 gob1 ,t 

4 f VL 
2 f L 

( 6P/ 6L)L s = 2 go D 
' i,s 

en los tubos 

, en la salida 

( 21) 

( 22) 

( 23) 

Ealance de presi6n.- Para condicioJles de estado estacionario 
la ciroulaoi6n está gobernada por la igualdad 

( 24) 

Sustituyendo loa valores de las ecuaciones 6, 7, 8, 15 y 21 
se obtiene la eouaoi6n primaria de disefto ; 

' 4 t V 2 J LE 
- fL.~ (Zc~Zi>> - ?L ~ 6,w&- L,2 g~·ñi,eL e= 

+ 2 .:$.,, ~4 ~L vi 6Ll¡¡...c 

J,.2 dL + L,a L,s L 'f's s j . 4f v 2 f t1-. 2 LE 

'f' 2 go D1 , 8 
( 25) 

Esta ecuaci6n es completamente rigurosa y es conveniente pa
ra la integrac16n paso a paso a través de los tubos del rehervi-
dor desde B a D i 
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Una solucidn aproximada de la ecu.aci6n 25 se puede obtener -

tomando valores medios efectivos de 11 f5 211 , 11 .~df" 1 "VL" en la -
longitud C-D, integrando la ecuaci6n 25 y multiplioandola por ge 

se obtiene la ecuaci6n 26 ; 

o 4 fL,e VL~e pL LEe .. -
- J L g /::, Zc-D - f' L g tJ. Ws - 2 D = f df 1 fj ZC-D 

i,e 

+ G~/o + 4 fL VL~l ÍJ.~c .f L + 4 fL VL~2 <jJ 
2 

f'L 6Le-D 
Y L 2 Di, t 2 Di, t 

4 fL,e VL~s .f L rjJ ~ LBe 
+ 2 »1,e ( 26) 

Donde: 
2 ( QV/ae)2 ( Z7} VL = ,e 
2 

( QV/&.r 't) 2 ( 28) VL l = 
• 2 QV (l-i)/8T t 

2 ( 29) VL,2 = • 2 QV (l-x
8
)/as 2 ( 30) vL,s = 

G 2 
'T' = wT2/as 2 ( 31) 

Sustituyendo las ecuaci9nes Z7 ,28,29,30 y 31 en la ecuacidn 

26 y multiplicando por " f L" y sustituyendo QV 2 f ~ = WT 2 , se ob
tiene la eouacidn 32 ; 

( 32) 
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Si a la ecuacidn 32 se le multiplica por el '2-ea de la tube
ría de entrada al cuadrado y se le saca WT 2 como faotor com'11n, se 

obtiene la ecuacidn 33 

34 

( 33) 

Despejando de la ecuacicSn 33 "WT 2" se obtiena la ecuaci6n -

/ 
w,2 • fL g •.2 [< fL_ fdf) t,z- f L t,ws] / 

Í 2 f LE ' a ) 
2 

[6,L -"'\ L,e e + 2 f (-e- B-C + ,~2 (l-i)2 
Di e L 6T t Di t 'f' 

'- ' , ' 

( 34) 

Donde~ 

f df = Densidad proreedia efectiva de las dos fases. 

</J 2 = Paráme t ro de ca:!é'. a de urt!si6n media efectiva, 

(dos f ases/ fa se líquida), a la vapor1zac16n me-

día e fec-civa. 
ªe -- = Cocie nte de áreas de flujo transversal e s, ( tube-

8T, t 
r:!a de entrada¡total de l os tubos ' , 
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= Cociente de áreas de flujo transversales,(tube
ría de entrada/tubería de salida). 

Esta ecuaci6n en la mayoría de los casos es suficiente para 
prop6sitos de disefio, excepto para cuando hay un cambio signifi-
oante en la densidad del vapor en los tubos. 

Las ecuaciones 25 y 34 son las ecuaciones de disefto para ee
tablecer el flujo de recirculaci6n. La ecuaci6n 34 es conveniente 
para integraciones paso por paso con valores de x,&_r,, f df y cp 2 -
variando a lo largo del tubo. Esta ecuaci6n, también puede ser u
tilizada para el método corto, dependiendo de la propia selecci6n 
de los valores medios efeotivos. En la falta de datos específicos 
se recomiendan los datos de la tabla 2. 

Transferencia de calor.- Para los cálculos de la transferencia de 
calor es col'IV'eniente considerar dos zonas en el tubo del rehervi
dor. En la zona de calentamiento sensible (longitud B-C en la fi
gura 7) el líquido es llevado a su temperatura de ebullici6n por 
metlio de· transferencia de calor por convecci6n. Los cilculos para 
esta zona son fáciles una vez que se ha establecido la recircula
ci6n. En la zona de vaporizaci6n (longitud C-D en la :figura 7) la 
transferencü . . - .:;a i ·~r ocurre por los mecanismos de comecci6n a 
las dos fases y por ebullici6n.nucleada. 

Zona de calentamiento sensible.- El líquido que entra a los 
tubos pierde presi6n total y gana temperatura en esta zona, lo -
cual esta sefialado en la figura 8 y se representa por la ecuaci6n 

( 35) 

donde TB y PB se refieren al líquido que entra a los tubos. La -
curva de la presi6n de vapor se puede aproximar por la siguiente 
ecuaci6n ; 

( 36) 
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Si TA E fB (no hay p4:i;-dida de calor de la torre al reher'l'i~ 
dor), las ecuaciones 35 y 36 se pueden resolver simultaneam.ente y 

rearregladas para dar 

( 37) 

Que es la fraooi6n de la cabeza que se puede obtener entre los -
puntos A y B que representa la zona de calentamiento sensible. 

Si se desprecia la fricci6n en la zona de calentamiento sen
sible y si el nivel del líquido en la torre se mantiene a la al.t~ 
ra del espejo superior del rehervidor, la ecuaci6n J7 nos d~ la -
fracci6n de la longitud del tubo para el calentamiento sensible. 

Los t4rminos de la ecua~i6n J7 se evalúan de la siguiente 111! 
nera: 

El valor de la presi6n en la entrada de los tubos es ; 

(ZA-ZB) PL g fL 6Fe 
PB = 144 ge + PA - 144 ( 38) 

La pendiente de la curva de presi6n de vapor ( 6 T/ 6P) itat se 
puede estimar de tablas termodinámicas. El término 6 T/ 6 L se ob
tiene de un balance de calor ; 

( 39) 

donde el coeficiente de transferencia de calor se calcula median
te la eouaci6n de Dittua-Boelter para calentamiento ; 

h = 0.023 -¡, i,t -L L k_ (D G)0.8 (e_ ~O. 4 
c Di,t L kL 

( 40) 

Y el término - 6 P/ 6 L se calcula con la siguiente ecuaci6n; 
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-~ f L g f::.FB-C 
= 144 ge + zst ( 41) 

El segundo t~rmino de la derecha generalmente puede ser nulJ. 
ficado. 

A presiones de operación altas~ la pendiente de la curva de 
la presi6n de vapor ( 6 T/ 6, P ) sat es pequefla y no tiene iní'luencia 
en la ecuación 37 y la mayoría de la longitud del tubo se utili za 
para la evaporación. En cambio, en operac~ones a vacío, una parte 
significante de la longitud_del tubo se utiliza para el calenta--

·miento sensible. 
Transferencia de calor por convección a las dos fases.- Como 

en el caso de la caída de presión, la transferencia de calor a -
mezclas de vapol'-lÍquido es mayor que para cualquiera fe.se fluye_!! 
do sola. 

La siguiente ecuación se pue de aplicar para la vaporización 
de alcoholes, hidrocarburos y sistemas aire-agua; 

( 
l ~º · 5 

= Jo 5 xtt/ ( 42) 

La ecuaci6n 42 está basada en estudios de ebullición 9n eqU;!, 
po termosif6n vertical y se aplica cuando se util iza l a ecuación 
40 para el cálculo de h

0
• Esta ecuaci611 no debe de emplearse cua,!!; 

do el régimen de flujo es disperso. 
Rbullici6n nucleada.- Abajo del punto del máximo flux de ca

lor, los coeficieLtes de película se pueden correl a cionar con las 
siguientes ecuaciones; 

O/A m( 'r -T )n w L ( 43) 

(44) 

donde "m" y "n" son constantes y característ i co s del ma t t! r i al a -
~er vaporizado, el si s tema de pre si6n y l a naturaleza de l a supeL 

ficie de transferencia ue calor. 
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Una tabulación de datos experimentales de ebullición nuclea
da se presenta en la tabla 5 de la referencia 3. Esta tabla sirve 
como una gu!a para establecer los coeficientes de ebullición nu-
cleada con las siguientes bases: 
1.- La• mezclas tienen coeficientes intermedios de los que corre.! 

ponden a los materiales puros. 
2.- Los coeficientes paila los materiales que faltan se estiman 1'!. 

lativos a los datos ~ue hey en la tabla. 
3.- Las variaciones de las condiciones de superficie y sistemas -

de presión se deben de tomar en cbnsideración. 
La diferencia crítica de temperatura se obtiene de una modi

ficación de la ecuación 43 

( 45) 

Coeficiente de película combinado.- Psra cualquier punte en 
la zona de vaporización, se pued·e postular que la transferencia -
de caler se compone de contribuciones de las dos forma3 de tra~ 
ferencia ; 

( 46) 

Las constantes empíricas 11 0<\ 11 y "~" se obtienen de datos ex 
peri.mentales. Para rehervidores verticales de termosif6n, la -
transferencia por convecci6n usualmente predomina y es corr;enieir
te asignar ~ = l. O • 

En los primeros pasos éie la ebullición (flujo burbuja) " X. 11 

tiene valores como mínimo de la unidad. En el flujo slug, " 0\ 11 -

tiene valores entre cero y la unidad. En el flujo anular solo oc~ 
rre transferencia por conve cción y e-<, = o. 

La figura 12 de ] a referencia 3 presenta valores de " ;:\" con 
venientes para propósitos ct e disefio. 

Finalmente, el coeficiente se calcula come ~n prorr.er. i o de -
la:; longitude s; 
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( 47) 

El parimetro "'o/" para las gráficas en el artículo de la re
ferencia 3 se calcula con la siguiente ecuaci6n; 

( 48) 
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TEORIA DEL M.ETODO DE C. H. GILMOUR. 

Los balances de calor para cada una de las cuatro reeieterr-
cias a la transferencia son: 

Para la película por el lado de loa tubos; 

(49) 

Para la película por el lado de la coraza; 

( 50) 

rara la pared del tubo; 

). 
V 

( 51) 

Para el ensuciamiento; 

( 52) 

Cada ecuación de balance de calor es resuelta para 6 T 6 sea 
la caída de temperatura a través de cada resist~noia. La swna de 
estas diferencias de temperatura es igual a la diferencia total -
de temperatura 

( 53) 

Dividiendo ambos lados por 6,TT tenemos 

~ ~lT + f>i T2 + 1Lu + 6 T 4 = l LrlT .ZITT LrrT (54) 

Cada uno de los cocientes en la ücuaci6n 54, después de ha-
cer las sus ti "tuciones que se indicarán posteri ormente, no s darán 
um. ::· ecuaciones de cuatro factores ; numérico, de propiedades fí

sicas, de trabajo y de diseño mecáni co, que son los si ~:uientes; 
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Fn Fp Ffi Fw b 

~ _ (mº•Ji.0•2.-0.4~( ? vº") (~·3;>.~ (_ l \ 
(55) T - o.635 si.CJ75 e J p;:-55' 6TT \( JJ L)O• ~ 

~: = 8.55 
(.,;il-/ 3 Ml/ 3) 

s2 e 
\-/13:,~ 

flTT (;n ~º 473 ~ (56) 

~~ = 159 (~) (Wv f\v) 
\ ¿\TT . ( 57) 

~ª~ = 3820 (~) (58} 

La f6rmula funda.mental para el coeficiente de transferencia 
de caler para la pel!ouJ..a pol' el lado de los tubos es la siguien
te ecu.aci6n desarrollada por Gilmour; 

(59) 

en donde la masa velocidad está definida como el peso del vapor -
producido por pié cuadrado el.e superficie multiplicado por el co-
ciente de las densidades del líquido y del vapor; 

W f'L 
G=a--

-r',t f v 

sustituyendo adern~s las siguientes ec~~ciones; 

Weber k = o. 8ó :; s413¡ Jri11 3 

"L=6 2.4 S 

f' = 2. 42 ZE 

( 60) 

( 61) 

( 62) 

(63) 

(64) 



-36-

se obtiene la ecuaci6n para el coeficiente de transferencia de o~ 
lor 

bJ. = O. 
316 u.º• 3MIIº• 2 o-ºº 425 f' V O. 7 

l (-Ljº·7 
~ &ir t ' 

(65) 

Sustituyendo "bJ." ( ecuaci6n 65) en le. ecuaci6n 49 se obtiene 
la ecuaci6n final de diseño que es la ecuaci6n 55 • Donde el va-

lor de 11W11 para este m~todo esti1. en mile1:1 de libras por hora. 
Para obtener la segUnda ecuaci6n ae diseil0, se despeja la e-

cuac16n 50 para /:J.T2 y dividiendo por !J. TT nos queda; 

Dondes 

h2 = 0.925 

/:J.T2 _ 1000 WT ). V 

~ - l h2 lSTT 

Sustituyendo la ecuaci6n 61 y 68 en la 67 

e s2 NJ-/3 dol/3 
h2 = 596 Mi/3 1'1/3 f-1/3 

( 66) 

(67) 

(68) 

(69) 

Sustituyendo la ecuación 69, 62, 63 y A = N if ( dot'l2) J. , en 
1a ecuación 66 dos dá la segunda ecuación de disefio que es la e~ 
cuaci6n 56. 

Para obtener la tercera ecuación de diseño despejamos de la 
ecuaci6n 51 para /:J.T3 y dividiendo por /:,.TT nos queda; 

_b.T} _ 1000 Wv Av 
~ - llW X l51TT 

(70) 

Donde: 
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Sustituyendo a hw y A en la ecuaci6n 70 nos dá la tercera! 
cuaci6n de diseffo que es la 57. 

Despejando de la ecuaci6n 52 para /).T4 y diVidiendo por f).TT 
nos queda; 

(71) 

Suati tuyendo a"A'·nos d' la cuarta ecuac16n de disei'lo, que es 
la ecuaci6n 58 • 
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TEORll DEL METODO DE GORDON A. HUGHMARX. 

Mejoramientos recientes en las correlaciones para caídas de 
presi6n en flujo gab..1íquido sugieren un procedimiento más exacto 
para la estimaci6n de la recirculaci~n. Las correlaciones están -
basadas en la ecuaci6n de energía mecánica para flujo gas-líquido 
isot4rmico, que se reduce a la siguiente ecuact6r. ai se asume que 
hay un cambio lineal con la presi6n; 

(72) 

Donde el t4rmino de la aoeleraci6n perdida es igual a cero -
en flujo isot4rmioo en tubos cortos. 

Procedimiento de disefio: 
1.- Estime la superficie de transferencia de calor para el rehel'
vidor con el calor por transferir. Esta está basada sobre un~oe
ficiente de transferencia de calor total y en una diferencia de -
temperatura supuestos. Calcule el ndmero de tubos requerido por -
la superficie de transferencia de calor basado en un diámetro de 
tubo específico y en una longitud (tubos de una pulgada por ocho 
pies de largo son frecuentemente usados para los rehervidores co
merciales). 
2.- Suponga Ull8 velocidad de entrada al tubo del rehervidor entre 
0.5 y 1.0 pies/seg. y calcule la caída de presi6n en los tubos,en 
la salida y en el carrete superior (la caída de presi6n en la li
nea de entrada y en el carrete inferior son nulas) de la siguien
te manera: 

a.- Asuma que una regi6n de fase líquida existe conforme el 
líquido fluye hacia arriba hasta que la temperatura corresponde a 
la temperatura de ebullici6n para una elevaci6n en el tubo del ~ 
hervidor. Una ecuaci6n para calcular la caída de presi6n en dos -



-39-

fases en su forma polinomial es; 

{ /:J.?d./ f df)-{ /'J.Prf J> L) = o.8438-0.8175yL+o.Olll{Fr/lOO) 

+7.225yL(Fr/100)-19.245yL 2(Fr/lOO)+o.000565(Fr/l00) 2 

-0.0473YL{Fr/l00) 2+o.0556yL2(Fr/l00) 2+13.337yL3(Fr/100)3 

(7 3) 

Donde: 
(74) 

(75) 

La ecuación 7 3 muestra una desviaci6n media del 2Q '/.· en un -
rango de yL de 0.001 a o.8 y Fr de l a 1000. Los puntos resultan
tes se. integran pare. obtener la caída de presi6n. Los Tal.ores de 
la caída de presi6n para las dos fases tambiln se pueden leer de 
las gráfic~s de las figuras 12 y 13. 

b.-· C'.: .:.._ -· : :. ,. ca!da de presi6n en el carrete superior y en 
la linea de salida del rehervidor con la ecuación; 

(76) 

en donde Fd es una función de la velocidad sin resbalamiento de -
las dos fases como lo muestra la figura 14. Esta g~ica ~ obt~ 
nida calculando la oa!da de presicSn en el tubo para las corridas 
de agua e hidrocarburos, la cual, se le sustrae la ca!da de pre~ 
si6n total del sis~em.a. Esta caída de pr¿si6n en el carrete supe
rior y en la tubería de salida representa del 20 al 30 % de la ~ 
caída de presión total. 

La siguiente ecuación es la correlación para flujo a dos fa
ses horizontal; 

(77) 
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Figura 12.- Correlaci6n para la caída de presi6n en flujo verti
cal hacia arriba para Fr mayor de l . 

o 1--~~~~~--"~---~.__...._..._..._...._.~~~---~~__._~._~ ..................... ~ 

o 01 0 . 1 

l' L 

1.0 

Figura 13.- Correlaci6n para la caída de presi6n en flujo verti-

cal hacia arriba para Fr menor de l. 
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Figura 14.- Correlación para la caída de presión para flujo ho

rizontal.. 

{[ 
~ 2 ':J ' 2 

{ ~pdf)H = 0.5 2'56.5yL -2.226yLln E+0.005132(1b E) 

+O. 22l5ySln B) 
2"1iJ:4y1 3 J rr f 8 [ 11, f v +"t, P J } (78) 

Esta ecuación muestra una desviación media del 26 % en un -
rango de yL de 0.001 a 0.05 y E de 10 a 100,000. 

c.- E1 paso "b" es repetido con diferentes valores de ve1oc,! 
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dades de entrada hasta que la suma de las caídas de presi6n sea ! 
gual a la cabeza obtenible por el líquido en la torre. 

'J:RANSF~RENCIA DE CALOR. 

Regi6n de una sola fase.- Esta regi6n puede ser representada 
por ecuaciones típicas para transferencia de calor por convecci6n 
forzada si la diferencia de temperatura entre la pared del tubo y 

la temperatura de saturaci6n del líquidQ es menor que la mínima -
para ebullici6n nucleada. Las ecuaciones para esta zona son; 

Para Re mayor de 5000, 

~ = 0.023 (Re) 0 • 8 (Pr) 0 • 4 (79) 

Para Re entre 2000 y 5000, 

~e 0.0775 (Re)0•66 (Pr)0.4 (80) 

Para Re menor de 2000 

~ = 0.183 (Re)o.545 (Pr)0 • 4 ·e s1> 

Si la temperatura de la pared es tal que ocurra la ebulli- -
ci6n nualeada, la transferencia de calor debe ser representada - 
por la superposici6n de los fluxes de calor para ebullic16n nu- -

oleada y para la convecc16n; 

(Q/A)total = (Q/A)ebullici6n nucleada+(Q/A)convecci 6n <82) 

6 en t~rminos de los coeficientes y diferencias de temper at ura; 

(83) 

?ara el calculo del coeficiente hN se utiliza una correla- -
ci6n obtenida por Chen la cual fuá desarrollada de datos experi--
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mentales para nucleaci6n, la cual contiene un factor de supresi6n 
"SU" para incluir el efecto de la cantidad de flujo del l:!quido; 

k.. o. 79('_ o. 45 .P o. 49 geº• 25 · 
01 JJ -.L L ("T)0.24 ("P)0.75 

hN = º·º. 22 ....;a-;;;.,º ...... -5 l:.......;;1"""0-.""29-x"'"º_,· 2""4 .... f~v...,o ....... 2""4 u w u su 
(84) 

El factor SU se acerca a la unidad, a flujo cero y se acerca 
a cero a flujo infinito. Ful postkado que SU podría ser represe_B 
tado como una funci6n del mmtero de reynolds local para las dos -
fases, pero loe datos experi..m.entales no concuerdan con esta supo
sici6n y un valor de SU = 0.25 satisface mejor la ecuaoi6n donde 
ocurre la nucleaci6n. Eeta ecuaci6n nulifioa el efecto de la su-
perficie del metal sobre la ebul.lici6n nucleada, la cual es Ull8 -

importante variable que se debe de tomar en cuenta. 
Regi6n de dos fases.- Datos er.i:>eri"Olentales de transferencia 

de calor indican que el coeficiente para la :-egi6n de dos fases -
puede ser estimado por la ecuaci6n; 

(85) 

Esta e .-.;c:i.:i6n repre senta la transferencia de calor por con--
vecci6n e . '· ,;·J..:? el coeficiente de transferencia de calor co 

~ -
rresponde a un perfil de velo~idades de la fase líquida con una -
velocidad media de V:r/R¡.• Obviamente, esta ecuaci6n está limitada 
a condiciones de flujo en las cuales la pel!oula de l!quido en la 
pared del tubo representa esencialmente todas las resistencias a 
la transferencia de calor. 

Procedimiento de disenoa 
3.- Calcule el coeficiente de pel!cula 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 pie 2 ºF, los factores 
de ensuciamiento de los lados de tubo y coraza y la resistencia -
del metal del tubo. 
5.- Si el flux de calor calculado es significativamente diferente 
del que se supuso en el paso l, repita el procedimiento hasta que 

• 
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el supuesto y el calculado sean aproximadamente iguales. 

Correlaci6n para el f l ux máximo . 

Los val or es de fluxe s máximo s fueron tomados de las curvas -
de coef icient e de transf erencia de calor global experimental con
tra dife rencia de temperatura a un punto donde se rompe con la -
linea recta y al máximo del coeficiente global. 

Las correlaciones que se utilizan ~ara la gráfica 15 son las 
siguientes; 

(86) 

(87) 

Los datos que se utilizaron para la obtensi6n de la gl'!tfica 
fueron de acetona, benceno, butano, etil-tolueno, propanol, prop!_ 
len-glicol y agua. 

\ 
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Fig. 16 - Corr•l•C iÓn par a el flux rp,Jximo 
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TEORIA TIEL METODO DE A. I. JOH~50N. 

Suposiciones: 
l.- En la zona de vaporizaci6n el volúmen espec!fico var!a linea! 
mente con la distancia. Esta suposici6n gu.:!a a la siguiente f~rmu 
la para el peso de una columna d.e l!quido y vapor expresada en -
lb/pie 2 ; 

vv 
RE+y 

(RE+ l) ( l-q e) L L (88) 
vT-TL log. ""lm+I 

donde (1-qe)L es la longitud de la zona de vaporizaci6n. 
2.- El tipo de flujo en ambas fases en la zona de vaporizaci6n es 
turbulente. 
3.- La vaporizaci6n ee esencielmente isot~:nnica y la diferencia -
de temperatura es constante a todo lo largo de loe tubos. Bata -
simplificaci6n es hecha aunque se sabe que la temperatura se ele
vará a ·UD máximo al final de la zona líquida y decrece al final -
de la zona de vaporizaci6n. 
4.- El coeii ·i···:-.rta de pel!cula en cualquier punto de los tubos es 
tá dado po· {; ó.f-. · 8 donde V es la velocidad de la mezcla vapor
l!quido y h es el coeficiente de película por convecci6n corres-c . 
rordiente a una velocidad de l pie/seg. As:!, se supone que el pr~ 
ceso de transferencia de calor de la pared del tubo al líquido s~ 
guido por la transferencia de masa del líquido a las burbujas de 
vapor. 
5.- Las resistencias de la película del condensado, la pared del 
tubo y el ensuciamiento son constantes. 

Recirculaci6n: 
La recirculaci6n HE se define ccmo el cociente del peso del 

líquido no vaporizado a el peso del vapor que sale de los tubos. 
La ecuaci6n de la presi6n hidrostática en la columna a las -

resistencias en el circuito del rehervidor es; 
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144 

qe J'L L 
= 144 + 
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f GT 2 (1-re) L 

5.22xlo
10D1,t s 

la cual mul.tiplioando por 144/L nos queda; 
• V 

AW 
G 2 
--L 
144. 

(89) 

HB+ .::! 2 
re OL = qe o 2.3(1-ge)(HB+l) VL 144 f GT qe 

r )L + v v log RE+! + !o 
v- L 5.22x10 Di,t S 

f GT 2 (l-qe) G 2 
+ 144 AJ + AW T (90) 

(BB+l)lM 5.22xlOIO Di + s (RE+l)lt rg 
' J 

Sustituyendo G 2 VP (RB+l) y despejando se obtiene la ecua--
ción 91 ; V/ RE+ ,.::! 

VP2 = [ (re-qe) .? _ 2.3(1-ge)(RE+U log vL J 
L Tv-vL (RB+i) • 

{[ 
144 f 62.4 S ~qe + AJ (l-qe~ 

5.22xl0lo D. t (RE+l)AM 
1, 

AW l 
+ (RS+l)IY t 

(91) 

Los factores que mul.tiplican los dos '11l.timos términos ue la 
ecuación 89 se obtienen con una aplicación del m~todo de Martine
lli-Neleon y ea el siguiente; 

Para la catda de presión para dos fases desarrolleron la si
guiente ecuación; 
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g~f. ~ fª[ (l-x)l.75 ~L!tt] dx (92) 

~ste es el cociente para la caída de presi6n del fluj o a dos 
fases a la caída de pres16n para ~l líquido s6lo, para la longi-
tud del tubo en la cual la vaporización final es x

8
• Cuando se s~ 

pone flujo turbulento-turbulento, los valores de ~L tt se pueden 
' obtener de la correlaci6n de Lockart y Martinelli para valores de 

xtt ; 

~t = (_ - -- 1 
/ pv~.571 (!jf'-~.143 ~l ) 

\ fL v; X 
(93) 

Los valores calculados por 1ntegrao16n grtlfi~a tienen la fo~ 
ma de la eouaci6n de una linea recta en papel log-log ; 

(94) 

Los valore ~ de A.VI y AY se obtienen ce>n ln expresi6n de Marti-
n.elJ.i .Y !~~~ r pa.ra el t~rmino de la expansi6n perdida ; 

(95) 

donde R¡, y R.v- son las fracciones del tubo ocupadas por el líquido 
y el. vapor cuando la vaporizaci611 es x. 

Con el multiplicador de G2/g representado por "~ .. , se obti!. 
ne una gráfica de • ~ " contra "X" que es esencialmente una linea 
reota la oual se puede representar por la ecuaci6n ; 

AY AW 
¡), = AW x- = AY 
\ (RE+l) 

(96) 

Otra oanti<"ad a ser considerada es el cociente re. Se debe ha 
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cer una correcci 6n para las J>erdidas en las tuberías que cometan 
al rehervidor con l a torre. Para una vaporizaci6n de 1 2 , 000 lb/ hr 
pie 2 y una recirculaci6n de 40, l a cabeza perdida e stimada para -
la tubería de entrada e s 0. 43 pies de líquido y para la tuber! a -
de salida es 0.79 pies de líquido que en total son 1.22 pies de -
líquido en la columna por lo que la ecuaci6n para re es 

L - 1.22 re ., t (97) 

Con qe = 0.20 el cual debe ser checado posterionnente y sup~ 

niendo f = 0.0002 la ecuaci6n 91 puede ser resuelta para valores 
de RE+l • 

Longitud de la zona de vaporizaci6n.- En esta zona se debe -
de incremP.ntsr la velocidad del fluido de ve a ve pies/seg. 

En una longitud de tubo dL el calor transferido es ; 

dQ = coeficiente de película X área X diferencia de temperatura 

dQ -~ + ~w + rs 
J(ll'Di td.L) /).T (98) 

+ r~ ' 
º vdf 

donde rw, r
8 

y rd son las resistencias de la pared, de la pelícu
la de condensado y del ensuciamiento referidos a la pared inte- -
rior del t ubo. 

Este calor es transferido a las burbujas de vapor, las cua-
les incrementan su velocidad en una cantidad dV pies/seg. 

(99) 

Combinando l as ecuacione s 98 y 99 y despe jando 

f:l T v v s L IV a l i V e O 8 900 D A dL = rT dV + ti""" V- • dV 
i,t O V c V 

e e 

(100) 
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Integrando y despejando nos queda la ecuación 101 : 

900 A Di, t [ 1 O. 2 O. 2 1l 
Lvap = vv l\T rT(V e-Ve ) e o. 2 he (V e -Ve j 

de l a cual qe e s i gual a 

qe = L - L vap 

(101) 

(102) 

La cual si no resulta parecida a la supuesta en l a ecuaoi6n 
90 se tiene que volver a iterar. 

Para calcular el valor de h
0 

se utiliza la correlación de -
Sieder-Tate con las propiedad~s del fluido a la temperatura de e
bullición y con una velocidad de 1 pie/seg. 
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DORIA DEL DrODO DE DONALD Q. KERN. 

Reoiroulao16n.- La tasa de reoirculao16n se alcanza cuando -
la suma de las resistencias en el circuito de vapor1zaci6n es i
gual a la presi6n hidrost,tioa del líquido en la reserna de la t!, 
rre. Re:t1r14monos al termosif6n vertical de la figura 7, ha:r cia 
co resistencias principales: 

1.- Ca!da ~e presi6n por fricc16n en la tubería de entrada. 
2.- Caída de presi6n por fr1cci6n en el rehervidor. 
3.- Ptfrdidas por expansi6n o aoelerac16n debidas a la vapor!, 

zae1...en el rehervidor. 
4.- Presi6n est,tica de una colUDUlB de líquido y vapor mes-

oladoa en el rehervidor. 
5.- Caída de fr1oo16n en la tubería de sal.ida. 
P4rdida por expans16n debida a la vapor1zac16n.- Esta se to

ma como dos oabezaa de nlooidad baeadas en el promedio de las -
densidades de entrada y salida ; 

(103) 

Particularmente donde la tasa de reoircu1ao16n y la presi6n 
de operaci6n son grandea, la di°ferenoia en densidades entre la e!! 
trada y la salida no es muy grande y la p4rdida por expansi6n es 
despreciabl.e. 

Peso de una columna de líquido y vapor mezclados.- Este ttf~ 
mino es bastante difícil de evaluar si se requiere mucha preoi- -
si6n, puesto que la expansi6n del vapor es una func16n de la re
circu1aci6n, vol'dmen espeo!fico, coeficiente de ex:pansi6n del lí
quido, etc. Para oasi todos los casos prácticos puede suponer9e -
que la variac16n de la densidad específica es lineal entre la en
trada y la salida. Si "v" es el volWiten específico a cualquier aJ; 
tura 11 z 11 en el tubo vertical de la figura 16 cuya longitud to1al 
es "L" y ouyos volWitenes específicos de entrada y salida son itv

8
" 



-52-

y 11v
6

11 respectivamente 

(104) 

Si el peso de la columna es "m", el cambio en peso con la.a! 
tura es dm. y si "a" es la secci6n transversal del area de flujo; 

dm = !. dz 
V 

(105) 

Si la presi6n estática de la columna de líquido y vapor se -

designa por z)dp ; 

z3dp = aÍLdz = ~ÍL J v j ve + 
dz / 2 

(v -v )z/L ' lb,pie 
e e 

(106) 

Integrando y dividiendo por 144 para obtener la carga por -
pulgada cuadrada 

(107) 

Pue t' · ·;! ~1 rehervidor se debe de colocar cerca de la co--
lwnna , le.~ ..,...:I'l<iu_,, por fricción en la tubería de entrada y de S!, 

lida generalmente son despreciables. La tasa de recirculación se 
determina entre la diferencia de la presión hidrostática en la -
columna correspondiente a la longitud de los tubos del rehervidor 
y la altura de la mezcla vapor-líquido. Generaunente se emplean -
tasas de recirculaci6n q~e exceden a 4:1. 

Caída de pree16n por el lado de los tubos.- Esta caída de -
presión se puede calcular con la siguiente ecuación, la cual. .. -
aplica para fluidos isot~rmicos; 

2 
/1P _ f G l. 

t - 5.22xlOIO D. t S Fit 
1, 

(108) 

Donde: Fit = (vise. prom./visc. a Tw)O.l4 

Tw = Temperatura de la pared. 



Figura 16.- Cambio de volumen lineal en un ~ubo vertical. 
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REHERVIDOilliS 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 líquido que se va a vaporizar por el lado de la c~ 
raza como lo muestra la figura 17. Bn este tipo, la velocidad del 
líquido es muy baja, por lo que el mecanismo de transferencia de 
calor es predominantemente de ebul.lici6n nucleada sumergida. Bl -
coeficiente de transferencia de calor de ebullición nucleada se -
incrementa en una función exponencial de la diferencia de tem.pel'!. 
tura entre la pared del tubo y del fluido. Arriba de la diferen-
cia críticu de temperatura, empezanl a formarse una película de -
vapor que reducirá el flux de calor. El coeficiente de ebullici6n 
promedio para un haz de tubos es menor que para un solo tubo a la 
misma diferencia de temperatura debido a la retenci6n de vapor y 

a los efectos de la restricción de flujo. Batos efectos son eseir
cialmente una funci6n del espaciamiento entre los tubos, di~etro 
del rui.z de tubos y la cantidad de vapor generado. 

El inconveniente de estos sistemas, deede el punto de vista 
del tiemp o :·( sidencia del producto que se env.!a tuera del si&
tema, es que ~ste puede ser pequefto en la sección limitada por el 
vertedero, ocasionando posibles fluctuaciones en el gasto del lí
quido. El inconveniente anterior se puede coa.pensar aprovechando 
el volmnen del fondo de la torre, como un incremento del tiempo -
de residencia. 

Los rehervidores tipo kettle incluyen un volmnen para la se
paraci6n de los vapores producidos, por lo que estos equipos son 
más voluminosos y costosos que los otros ti.pee de rehervidores . 

El empleo de estos tipos de rehervidores es el indicado cua~ 
do se desea obtener altos porcentajes de vaporizaci6n. Sin embal'
go, se considera un valor de 80 % como máximo razonable con el o~ 
jeto de evitar depósitos de sustancias que puedan precipitarse y 

producir incrustaciones. 
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Debido al gran vollSmen· de retenci6n en la zona de vaporiza-
ci6n, este tipo de equipo no es adecuado para procesar fiuidos -
con características incrustantes. 
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B 

Figura 17 .- Rehervidor tipo kettle. 

Vestajas: 
a.- S. recomienda para Taporisaoiones elevadas. 
b. - Permite u.n nivel bajo en el feJ.d6n de la tor re. 
c.- Pe rmite un mantenimiento relativamente fáci l. 
d.- Equivale '.lJ'l plato te6rico en la vaporizaci 6n. 
e.- Diseflo simple y operaci6n· confiable. 
f.- Es conveniente cuando el medio de cal.ente.miento tiene caract! 

r:!sticas incrustantes. 
g.- Presenta un voldmen de separaci6n de vapores, lo que simplif! 

oa el disefto de la torre. 
h.- Area ilimitada. 

Desventajas: 
a.- Equipo relativamente costoso y voluminoso. 
b.- Se dispone de poco voldmen de resi dencia en el espacio sepal'!. 

do por el vertedor que cubre los tubos. 
c.- Requiere estructuras y cimentaciones relativamente costosas . 
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d.- Inadecuado para vaporizar fluidos incrustantes. 
e.- Tiende a acumular s6lidos en el rehervidor. 
f.- Se tienen velocidades de transferencia de calor relativamente 

bajas, debido al mecanismo de oonveccidn natural. 
g.- Tiempo de residencia elevado en la zona de vaporizaci6n. 
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TEORIA DEL METODO DE DONALD Q. KERN. 

Los rehervidores tipo kettle tienen adicionado un vertedero 
para asegurar que el nivel del líquido se mantenga constante y no 
se exponga la superficie de los tubos, ya que unicamente cerca -
del 80 % de los líquidos de fondo que entran son vaporizadoa, de
be de to'inarse precauciones en la eliminación de los preductos de 
fondo que se localizan en el lado de la descarga del vertedero. -
Hay reglas arbitrarias respecto al volmnen requerido sobre el ni
vel del líquido para lograr la separación entre el vapor y el lí
quido arrastrado, así como el máximo mSmero de libras por hora -
que deben vaporizarse por unidad de superficie. Si la hilera sup!_ 
rior de tutos no está a más del 60 % de altura :respecto al diáme
tro de la coraza, se contará con espacio disponible para la sepa
ración del líg_uido y del vapor cuando el líquido oubra la hilera 
superior de tubos de acuerdo con el vertedero. 

Coeficiente s de película.- Cuando el líquido se vaporiza en 
un recipiente, la velocidad del líquido sobre la superficie de -
transferencia es muy pequeHa. A estas bajas velocidades el coefi
ciente de película para ebullición ea independiente de la veloci
dad y solo depende de la diferencia de temperatura entre la pared 
del tubo y la temperatura de ·ebullición del líquido. Una curva -
que representa esta relación se muestra en la linea superior de ~ 
la figura 18. Los coeficientes de nuevo se limitan a 300 para las 
sustancias orgánicas y 1000 para soluciones acuosas, excepto que 
el flux máximo permitido para las sustancias orgánicas es de -
12,000 Btu/(hr)(pie 2). Esto '11.timo no permite la utilización de -
grar.des dife rencias de tem1ieratura, por lo que requieren de mayor 
superficie de transferencia de calor. La diferencia en ~osto de -
superficie,con respecto al tipo de circulación forzada,se contra
rresta usualmente lo que se aho rra er. pote ncia para la bomba ' de -
circulación. 

Estos rehervidore s también operan baj o condiciones casi iso
t~rmicas, particularmente cuando se emplean en el fondo de una co 
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lumna de destilaci6n para soluciones acuosas. Sin embargo, cuando 
se utiliza con sustancias orgánicas, usualmente hay un rango de ! 
bullici6n y es necesario tomar en cuenta la distribuci6n de calor 
sensible. El calor sensible se considera como suministrsdo por ~ 
una modificaci6n de la convecci6n libre y la curva para la conve~ 
ci6n libre para l:!quidos orgánicos en circulación natural está d,! 
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 superfic~e requerida para cada - -
fracci6n se calcula separadamente a sus respectivas ebulliciones 
6 coeficientes sensibles. 

Ca!da de presi6n.- Las alturas mantenidas en los fondos de -
las columnas de destilaci6n, determinan el nivel en el rehervidor. 
Si el rehervidor no se monta muy por debajo del nivel del l!quido 
en la columna, hay una carga hidrostática despreciable para el l! 
quido que fluye de la columna al rehervidor, y por lo tanto, el -
gasto en la circulaci6n es relativamente pequeHo. Esto se refleja 
en una baja velocidad del fluido a traves de la superficie del ?!. 
hervidor y la caída de presión en ,1, así como en las tuberías ~ 
que lo conectan puede considerarse despreciable. 
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~ 800 1 : / .Pªíª ag ª-+--1-41-+-++---+--+--I---< 
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~ 6GO j 

___ I __ 
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/;? J 1 : zco,___,-+-+-+-._.,1 1 
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Fig. 18.- Coeficientes de pel:!cula para calor sensible~ ebulli 
ci6n. 
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TBORli DEL METODO DB J. 1'. PALBN Y 1' .K. SMALL. 1 ......,, 
( 

Coeficiente promedio de ebullición en el baz de tuboe.- La -
eiguiente correlación empírica fl24 desarrollada usando datos ~e·'~; 

17 reherrtdores típico• de plantas; y -/- · 
~ = hn (BCF) (109) 

(:BCF) = o.7l4-(p-D )4.2(10-
5

) G!r (1/N )-0.24 l.75+ln(l/Nrv) 
o " (llO) 

Donde 1 .A.0 t UJ. T 
G'f : )..' {p.-Do) (lll) 

~ = ~ + (~) ( ~+ rw + rf (112) 

Esta correlación d' resultados razonables dentro del rango -
cubierto, con errores de mAs o menos 30 % máximo y 18 ~ promedio. 

Una segunda correlación fu4 desarrollada para calcular el -
coeficiente para cualquier tubo "j" en la hilera "i" oomo una fUB 
ción del vapor producido en los tubos inferiores; 

hij = hn(l-exp(-3.4 ST VP)) 

ST = l-exp(-0.0015(12000/GT)7.0) 

j 
VP = VPl/ l: VPi 

i=l 

(113) 

(114) 

(115) 

donde VPl = al vapor producido por pie de tubo inferior, pie3/hr 
pie. 

Esta correlación presenta ur..a interesante vista de los efec 
tos de la película ae vapo r como una función de la posición del 
tubo. Sin embargo, se nece sitarían mayor nmnero de datos para de 

positarle una confianza mayor a la ecuaci6n anterior. 
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La ecuaci6n 109 dá practicamente buenos resultados como la !. 
cuaci6n 113. En vista de esto y de las inexactitudes de ambas e-
ouaoiones, la eauaci6n 109 es preferida y recomendada para uso ~ 
neral. 

Jlux de calor m4x:Lm.o.- La ecuación 109 no se restringe a una 

T úxima, por lo que debe ser limitada a un flux mtlximo. Aunque 
en la práctica se sigue la recomendación de Kern y no se exoe4e -
de un flux de 12,000 a 15,000, los datos de plantas muestran flu
xes arriba de 25,000. Una limitaci6n menos conservadora fu' desa
rrollada modificando la ecuaci6n do mtlxim~ flux para un solo tubo 
de Zuber. Se encon-n-6 que el úximo flux es una funcicSn de 
tor de densidad dtt tubos a.dimensional '-1> n y del factor de 

dadee físicas "i'" ; 
~ DbL 2PP(1'SenO<"('TI")o. 5 (p_)~sen«jº· 5 

= -¡- = '1T' D ll = o. 359 »-=-- J 
o o 

r¡k = " (s cr ( fL- Yv\ o.2~ 
t Jy A y T2 r 

Clúx = K(~ ) (is) 

un fas_ 
propi!. 

(116) 

-(117) 

(118} 

El flux mtlximo como u.na func16n de estos fac'tores se muestra 
en la figura 19. Los datos utilizados en la figura son los de las 
tablas 3 y 4. La constante fu' determinada empíricamente y tiell6 
un valor de 176. Las curvas fueron trazadas hasta el valor de un 
solo tubo oal.culado por la .oorrelac16n de Zuber sin modificar, al 
valor para un solo tubo = 1/1'1' • Aunque una pequefta cantidad de -
datos de plantas ful usada para desarrollar esta correlaci6n, se 
ve, que indica la propia direoci6n de los efectos de la geometría 
del haz de tubos y las propiedades f!sicas en el flux máximo. 

La ecuaci6n 118 f~ 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 ca! 
culados estuvieron del lado conservador, pero uu!s alto que el - -
flux máximo de 15 ,ooo el cual es muy frecuente usado. El uso de -
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Figura 19.- Gráfica para la obtensi6n del flux m4ximo para haces 
de tubos. 

la figura 19 con el factor 0.7 se recomienda y d' valores conse~ 
vadores y más optimistas que un máximo arbitrario. 

Composici6n del lado de la coraza y temperaturas.- Si el raB 
go de ebullici6n es menor de 50p las propiedades físicas y la di
ferencia de temperatura pueden ser basadas en la temperatura de -
los fondos de la columna y composici6n. Para mezclas con rango de 
ebullici6n amplio, se debe calcular la temperatura y composici6n 
en la entrada y la salida del rehervidor. Esto requiere un proce-
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so iterativo que es el siguiente; 
Paso le- Calcule el punto de burbuja en el punto de salida, esto 

nos dá la temperatura de salida de los vapores y la com
posici6n del mismo flujo. 

Paso 2.- Asuma una cantidad de vaporizaci6n y calcule las cantid! 
des de cada componente en ese flujo. Como primera supos! 
ci6n, VPT = o.8 Q/A., donde ").11 está basada en la comp,2_ 
sici6n del flujo líquido de salida. 

Paso 3.- Con un balance de material determine la composici6n y 

cantidad de cada componente en el flujo de entrada. 
Flujo de entrada ... flujo de vapores de salida + flujo l! 
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. 

ENentrada + Q = E~p. de salida + EN¡:!q. de salida 

Si este balance no concuerda, suponga una nueva VP y re
grese al paso 2. Las propiedades f:!sicas, calor y flT se 
deben calcular basándose en las composiciones calculadas 
y temperaturas de los flujos. 

Diferencia de temperatura.- Si en el lado de la coraza y en 
el lado de los tubos, son fluidos isot~rmicos, la 6.T es la dife
rencia entre la temperatura del medio de calentamiento y la temp! 
ratura de ebullici6n del fluido del proceso. Si solo un lado es -
isot~rmico, se aplicará la diferencia de temperatura media loga-
r:!tmica (IJ.1TD), y si ambos lados no son isotérmicos, el LMTD debe 
ser corregido por la desviaci6n de la verdadera contracorriente. 

Factores de ensuciamiento.- Los rehervidores tipo kettle se 
ensucian facilmente en algunos seI"'~icios debido a la baja circul! 
ci6n del fluido y a la alta vaporiz~ci6n. La práctica, sin emba:r-
go, 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 diseño propuesto cuenta yá con este factor 
se debe de usar un valor más real. Los rangos propuestos se dan -
en la tabla 5. 
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Lado de la ebull.1c16n, rt,o 

Hidrocarburos norma1ea c1-c8 
Hidrocarburos normal.es úa pesados 
Diolefinas e hidrocarburos polimerizables 

Lado del calentamiento, rf ,i 

Condensaci6n de vapor de agua 
Condensac16n de vapores ors'nicos 
Calor sensible de líqwdoe orgánicoa 

( hr)(pie 2) ( ºF )/Btu. 

0-0.00lQ 
0.001-0.0030 
0.003-0.0050 

0-0.0005 
0.0005-0.0010 
0.0005-0.0020 

Tabla 5.- Rangos del factor de ensucil'.l.llliento propuestos. 

La resistencia total por ensuciamiento rf es ; 

(119) 

En el aDálisis final, sin ~mbargo, la asignaci6n de un fac-
tor de 6nsuciam.i.ento depende del juicio del disP.ñador y debe ser 
basado en la experiencia con flujos similares, tomando en consid~ 
ración la temperatura de la pared, velocidad y tiempo de servicio 
bntes ·~el mantenimiento. 

Resistencia de la pared del tubo.- La ::-esistencia de la pa-
red no pueúe ser ignorada para estos rehervidores, puesto que ~a
ta puede ser, en algunos casos, de aproximadamente de la misma ~ 
magnitud que las otras resistencias. La resistencia de la pared -
basada en la super:ficie externa, pueúe ser calculada con la si- -
gi..Uente ecuación; 

(120 ) 

Coeficiente ;: e película _,e l la.;o c:el calenta"!:ientc .- ·-~ st e -
coeficiente pera un medio de cal ent:=.r;;.iento cor calor t'er.si ble pu~ 
de ser c2.lculac:o c,1r' la cor::"elación J. e SieC.er y 'l'a te. 

:i:'s.ra VG.:¡:.or de 3.[UB.9 ur: coeficiente de condeLsaciór. medio de 
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1?00 Btu/(hr)(pie 2)(ºF) incluyendo el ensuciamiento, se ha visto 
que dá buenos resultados. 

Coeficiente del lado de la coraza.- No hay en la literatura 
una correlaci6n para un solo tubo que no dé errores de más o me-
nos el 50 ~ o mayores. Errores más altos son comunes con mezclas 
de varios componentes. Por esta raz6n, en aplicaciones críti cas, 
se deben de obtener valores experimentales del coeficiente para -
un solo tubo, elimir~ndo incertidumbres en propiedades físicas -
así como en los efectos de las condiciones de la superficie. Los 
coeficientes experimentales de ebullici6n pueden ser correlaciol'l! 
dos como una funci6n de fl Tb por una linea recta en papel logari! 
mico sin grandes errores. Esto dá una ecuaci6n de la fo:nna. bn s 

m( /J. T)n-1 , donde m y n eon constantes para una dada pree16n, fllJ! 
do y superficie. Estas consta ntes han sido deteJ"'!D.inadae por Pair 
(referencia 3) para un gran ndmero de fluidos puros y algunas me!_ 
clas. 

La rugosidad de la superficie de ebullici6n, afecta el m1me
ro de sitios activos de nucleaci6n y tiene un fuerte efecto sobre 
el coeficiente de ebullici6n. Resultados buen0s f~eron obtenidos 
para hidrocarburos con la ecuaci6n de Me Nelly la cual se discute 
en el siguiente párrafo. E1 factor de superficie Ca fué tomad o ?~ 

mO 1.0 para cobre y acero, y 0.7 para superficies de cromo, ambas 
en condiciones limpias. 

Para rangos de ebullici6n angostos, la ecuaci6n de ~e ~~lly 
se puede utilizar si las propiedades físi cas son conocidas . Para 
!J.Tb mayor de 8ºF, se aplica la siguiente ecuaci6n; 

( 122 ) 

( 1 ~ . 
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Para oaucular el coeficiente de ebullici6n para un solo tubo 
se utiliza el siguiente procedimiento; 
Paso 1 .- Suponga un valor de hn. 
Paso 2.- Calcule Ul de la eouaci6n 122. 
Paso 3.- Calcule hn de la ecuaci6n 121. 
Paso 4.- Compare el valor de hn calculado oon el supuesto, si la 

diferencia es significante, use el valor calculado y re
pita desde el paso 2 haata que la convergencia sea acep
table. 

Paso 5.- Caloule /j. Tb de la eouaci6n 123. Si ~Tb es menor de 8°F 
la oonveooi6n libre debe ser tomada en consideraci6n por 

una correooi6n de hn = h~ ; 

/r:_ 3 f 2 g ~ [iTb ~ 0.25 
h~ = hn + 0.53(k¡/D0 '\.-º L/1L kj,L -; (124) 

donde las propiedades físicas se eval'1an a T = T1 + 6Tb/ 2 
No se justifica una mayor oonvergenci& sobre ~Tb. 

Para mezclas de rango de ebullici6n amplio, laa ecuaciones -
anteriores no son aceptables. En aplicaciones críticas, cuando -
sea posible, el ooeficiente para un solo tubo debe ser obtenido -
experimentalmente. Si no se tienen datos experimentales de coefi
cientes, el siguiente factor d~ correcci6n empírioo, el cual se -
reduce a uno para componentes puros, puede ser usado; 

fo = exp(-O.Ol5(Tsal. de va -Tfondo de torre) p. s (125) 

(126) 

Donde hl\iN est~ calculada con la oorrelaci6n de Me Nelly, -
que es la ecuuci6n 121, usando propiedades físicas promedio. 

Las recomendaciones de Kern han sido usadas en el disefto de 
rehervidores para mezclas que tengan un rango de ebullici6n am- -

plio. Si esto es hecho, el factor de correcci6n para el haz de tu 
bos no debe ser emple ado. 



-6'7-

B.l flux de calor calculado para un solo tubo "ql", no. debe -
de exceder el flux dximo para un solo tubo, "ql:nutx", que se cal
cula con la ecuaci6n de Zuber; 

(a- ( f L- f. ) g\0.25 
qlmá.x = 25.8 fy A\ f V 2 V ) (lZT) 

ql = Ul /1T (128) 

Si ql es mayor que q1wb: , recalcule hn como hn = (ql:nutxf 
f1Tb). 

El coeficiente de ebullioi6n del haz de . tubos promedio puede 
ser calculado conociendo el diámetro del haz de tubos y su longi
tud, diámetro del tubo, su arreglo y espaciamiento. 

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

Db 
1\-., = 2 p cos(0</2} (129) 

para arreglo triangular o cuadrado rotado, y; 

(130) 

para el arreglo cuadrado en linea. Donde 110(" es el 1b1gulo rotado. 
Calcule la masa velocidad en el tubo inferior GT, de la ecU! 

ci6n 111. 
Calcule el factor de correcci6n (BCF) de la ecuaci6n 110. 
Calcule el coeficiente de ebullici6n del haz de tubos prome

dio ~' de la ecuaci6n 109. 
Entonces; 

(1 31) 

(132) 
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El flux máximo del haz de tubos, se calcula usando el factor 
de propiedades físicas 11 ~ 11

• Este factor toma en cuenta el efec
to de las propiedades físicas de los componentes puros. El flux -
máximo para mezclas es más al to que para componentes puros y uti
liza las propiedades físicas promedio de la mezcla, que usual.men
te da~ valores conservadores. El factor se calcula utilizando la 
e cuaoi6n ll 7. 

Valores representativos de "'l/J' • para compuestos puros se -
dan en la siguiente tabla; 

y para la presi6n en el punto de burbuja. 
Material. 14.7 5C 300 

Etabo 9980 
Propano '930 7630 
Propileno 6840 8640 
u-Butano 4750 628o 6650 
1-Butano 4250 5940 5630 
Buteno-1 4270 6250 6490 
i:rPentano 3900 5920 5730 
i-Pentano 3950 6000 5820 
~Hexano 4000 5710 4660 
Ciclohexano 4570 6160 6100 
Benceno 5333 8250 10800 
n-Heptano 3780 3630 

Tabla 4.- Factor de propiedades físicas 11 ·:-\J' 11 en el punto de bUJ:'
buja para una dada presi6n. 

El factor de la densidad de los tubos est~ dado por la ecua
ci6n 116. Así el máximo flux(incluyendo el factor de seguridad de 
0.7) de la ecuaci6n 118 llega a ser; 

(133) 
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Coeficiente para un dado D
0 

3/4 pulg. 1.0 pulg • . 

0.196 
1.5 0.294 0.257 
l. 75 o. 299 

(L/ A) o. 5 = 4 = Coef. de densidad del haz de tubos 

Tabla 3.- Coeficiente de la densidad de los tubos para espacie.- -
miento triangular de 60º.• 

Por lo que, el flux de calor q
8

b sertis 

Si qb es menor que qbmtx , q8 b = qb 

Si qb es mayor 6 igual que qb~ , qab = qbmt(x 

El calor Q se determina de la siguiente ecuaci6n; 

[ 
WT e (Tv s-TL e'] 

Q = WT C (Tv,s-TL,e) + qab A - U
8 

·~T 1 (134) 

Para encontrar el coeficiente de transferencia de calor sene! 
ble total U

8
; 

Suponga h
8 

= 40 Btu/(hr)(pie 2)(°F). 

1 (135) 

(136) 

Compare el calculado con el supuesto y repita hasta que la -
co?IV'ergencia est' dentro de la tolerancia. 

DISEÑO HIDRAULICO. 

Ca:!da de presi6n.- Usualmente la ca:!da de presi6n e.n la tub! 
ría del rehervidor tipo kettle es muy pequeña. La cabeza estática 
del líquido en la columna también puede ser muy baj•, sin embargo , 
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la ca:!da de presidn para el rehervidor y la tubería debe ser che
cado para asegurar que mantendremos el nivel del liquido en el l'! 
hervidor sobre el tope de los tubos. La cabeza de la columna de -
líquido, 11HR", es definida en la figura l '7 como la distancia en -
pies del nivel del líquido en la columna al tope de los tubos en 
el rehervidor. Esta puede ser aproximada con las pérdidas por - -
friccidn en la tuber:!a de entrada más las pérdidas por fricc16n -
en la tubería de salida más la aceleraci6n perdida debido a la ~ 
porizacidn. La• pl:rC.idaa por fricci6n en el haz de tubos normal-
mente son despreciables. Con un factor de seguridad del 50 ~. la 
cabeza estática requerida "HR" puede ser estimada con la siguien
te ecuacidn; 

(137) 

(138) 

(139) 

Espacio para la separaci6n del líquido y del vapor.- Las co
razas de este tipo de rehervidoree, están agrandadas para permi
tir la separacidn del líquido arrastrados por los vapores que re
gresan a la columna, el cual, causa una caída de presi6n conside
rable en la tubería de salida de los vapores y hace que disminuya 
la eficiencia de la separaci6n de la columna. Una práctica común 
es disefiar la distancia del centro de linea de los tubos superio
res a el tope de la coraza no menor del 40 ~ del diámetro de la -
coraza. 

Para dimensionar las corazas de este tipo de rehervidores se 
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puede utilizar la siguiente ecuaci6n; 

VL = 2290 !'V [6.86(105~ I' L- fv)r·5 • Hl/(hr)(p1e3) (140) 

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

Donde "VX" es la cantidad de vaporizaci6n, lb/hr. 

Area transversal del domo, SA = SV/L , pie 2 (142) 

Bl diámetro de la coraza es obtenido del llrea transversal -
del domo de tablas de llreas transversales. Una soluci6n del méto
do anterior el cual se aplica a rehervidoree para hidrocarburos -
se muestra en la figura 3 de la referencia 32. 
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REHERVIDORES · HORl O?ITAL.ES DE TERMOSIFON. 

TEORIA DEL METC O DE DONALD Q. KERN. 

La f igura 20 muestra un 'ehervidor horizontal de termosifon. 
Consta de boquillas de entrad y salida localizadas en el centro, 
una placa vertical circular c .mo soporte localizada entre las bo
quillas y un · defleotor horizo t al longitudinal. Los re hervidores 
horizontales operan segd.n el : r incipio de flujo dividido, en don.
de la mitad del fluido que en ni se divide a cada lado del de~ 
tor longitudinal y vuelve a u; i rse encima de lfl. La separaoicS4 - ~
del vapor y del líquido tiene 11.lg&r en la columna y el rehervidor 
puede conectarse con el arregJ .) de un solo paso 6 con recircula
cicSn. En el primer arreglo toé v el líquido del plato il".ferior se 
conduce directamente al reherv·i dor. La cantidad de alimentacicSn -
ea la cantidad de fondos por unidad de tiempo. En el segundo ªIT! 
glo, el.rehervidor se conecta en la parte inferior de la columna, 
cuyos fondos circulan librement e a un flujo tal que la caída de -
pres16n en el rehervidor y los otros accesorios del circuito ha-

lanceen la diferencia de la presi6n hidrost,tica entre el líquido 
en la columna y ia mezcla l:!quido-vapor en el circuito. La pre- -
ei6n hidrost,tica en el 111.tima arreglo, es menor que el arreglo -
de un solo paso. 

Coeficientes de película en rehervidores horizontales.- Los 
coeficientes usados para este t i r o de rehervidor son los mismos -
que los empleados para los rehervidores tipo kettle y eet'n dados 
en la figura 18. Cuando hay un rango de ebullioicSn, es imperativo 
que el coeficiente total limpio esté balanceado para las cargas -
térmicas sensibles y latentes i ndividualmente, adn cuando el pro
cedimiento di fiere del balanceo de zonas sucesivas, ya que tanto 
el calentamie nto sensible como la ebullici6n tienen lugar en el -
~ismo rango ée temperatura. Sin embargo, en una coraza sin conve~ 
ción forzada, la razó r. de transferencia de calor sensible por co~ 
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vecci6n libre usualmente es menor que un sexto de la tasa de eha

llici6n en circulaci6n natural . Sin embargo, en circulaci6n na~ 
ral donde tanto la transferencia de calor sensible como la &bull! 
ci6n tienen lugar en la misma superficie, el coeficiente de con-
vecci6n libre indudablemente se modifica por los movimientos de -
las burbujas que por mucho exceden la agitación derivada de las -
corrientes 
cac16n, la 
transfiere 
llici6n se 
ral. 

de convecci6n libre. Para tomar en cuenta esta modifi
porci6n sensible de la carga t~rmica se supone que se 
por convección libre ordinaria y que la pprci6n de ebu . -
transfiere como una vapori~aci6n de circulación natu--

Aunque el flujo no es a contracorriente, usualmente no se -
desvía grandemente de ~l, debido a que uno 6 ambos fluidos son i
sot4rmicos. Si el medio de calentamiento es vapor de agua, las di 
ferencia de temperatura a contracorriente se aplica directamente, 
y si es un fluido en lugar de un vapor, la diferencia de tempera
tura a contracorriente se aplica sola.mente si el rango del mate-
riftl que se va a vaporizar es pequeflo y la aproximaci6n 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 vaporizaci6n son las mismas, no hay diferen
cia de temperatura balanceada. pero el calor sensible Qsen es - -
transferido con un coeficiente de convecci6n libre h

0
, y el calor 

latente ~P se transfiere con el coeficiente ~ap considerable-
mente mayor. Para obtener un solo factor de ensuciamiento, que -
permita establecer un índice de funcionamiento 6 de mantenimiento 
del rehel"V'idor, el coeficiente balanceado puede obtenerse como s! 
que; 

Q=hA /J.T 

( A ) _ Qeen 
Asen uT sen -~ 

sen 

(143) 

(144) 

(145) 
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Luego, el coeficiente balanceado ee; 

(145) 

Puesto que ni hvap 6 hsen son influidos por la velocidad a -
trav~s del rehervidor, no sertl de consecuencia en los e.O.culos el 
que el. rehervidor se conecte para un solo paso o para una recirc~ 
laci6n. 

Caída de preai6n.- En loa arregl.os de recirculaci6n hay una 
necesidad obvia de mantener l.a caída de prea16n a trav's del tel'
mosif6n tan pequefia como sea posible. El. efecto de la caída de -
preai6n en la el.evaci6n del líquido del fondo de la colUJllll8 sobre 
el rehervidor, 11ts crítico. A maycr caída de pres16n en el reh4ll'V!. 
dor, la columna y sus auxiliares deben elevarse a mayor altura s~ 
bre el nivel del piso para producir suficiente carga hidrost,tica 
para vencer la caída de presión. Para un rehervidor que vaporiza 
una pequefia cantidad de líquido, la elevaci6n requerida es mayor, 
ya que la linea de regreso a la columna contiene ~s líquido que 
vapor y la diferencia en densidades de las corrientes que entran 
y salen del rehervidor es pequefia. 

Jlientras que ocasional.mente ea pueden usar mamparas eegment~ 
das para aumentar la turbulencia en la coraza, los tubos usualme_!! 
te se protegen de pandearse mediante placas de soporte vertical -
entre las boquillas de entrada y salida. El líquido que entra a -
un termoeif6n 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 líquido recorre la -
longitud total de loe 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 caída de presi6n en l a -
misma forma que para una coraza sin deflectores y con flujo axial. 

El diámetro del rehervidor horizontal de termosif6n es mayor 
que el que corresponde a la misma cantidad de tubos de un ínter-
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 lige.ra de 
vapores y líquidos un fácil acceso a la boquilla de salida. 

La ca!da de presi6n se calcula con la siguiente ecuaci6n; 

/)¡p = f G
2 

L 
5 22xl0lo D' S • eq 

(147) 

donde el diámetro equivalente •rt>;q" se calcula con la ecuaci6n; 

D , 4 d:rea libre 
eq = perlmetro humado , 'pies (148) 

con el per!metro humedo de los tubos, mitad de la coraza y el an
cho del deflector longitudinal. El área de flujo es la diferencia 
entre el semicírculo y el numero de tubos en el paso superior o -
inferior de la corasa. Si no se tiene la disposici6n real de los 
tubos, puede suponerse que es igual. El ndmero de Reynolds se ca!, 
cula con la viscosidad del líquido a la entrada y el di!Úletro e-
qui valente. La caída de presi6n se basa en la densidad específica 
promedio entre la entrada y la salida, usando un factor de fri<>
ci6n obtenido para el lado de los tubos. 

Cuando solo hay una boquilla de entrada a la coraza, es c?s
tumbre usar longitudes de tubos no mayores de cinco veces el diá
metro de la coraza. Los rehervidores largos y angostos no sif o- -

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 área de flujo. 

La siguiente tabla servirá como guía para proporcionar debi
damente los termosifones horizontales; 

Coraza Di' pulg. Longitud de los tubos. 
12-17. 25 8 pies. 
19. 25-29 12 11 

31 en adelante 16 11 

Tabla 6.- Longitud de tubos propuesta para los diámetro de coraza. 
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Una rec1rculac16n de cuatro veces el gasto de vapor por hote 
es considerada favorable desde el punto de vista de la limpieza. 

El m'todo para calcular la rec1rculao16n es el mismo que p .. 
ra los reherv1.dores verticales de texmosif6n, que se d1scut16 • 
teriormente. 

~igura 20.- Beherv1.dor horizontal de texmosif6n. 

Figura 21.- Behervidor horizontal con boquillas dobles. 
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1 L_F L __ ~ _ _.___~ 

t B 

Figura 23.- Rehervidor horizontal de termosif6n. 

Ven~ajas: 

a.- Area ilimitada. 
b.- Puede manejar medios de oalentamiento incrustantes. 
c.- Bl diseño hidráulico no es muy rígido. 
d.- Se puede diseftar para altas velocidades de reoiroulaoi6n. 

Desventajas a 
a.- Al.tos costos estructurales. 
b.- Grandes requerimientos de área. 
c.- Limitado al 30 "fe, de vaporizaoi6n mtbima. 
d.- El lado del prooeso es difícil de limpiar. 
e.- La tubería de retorno a la torre es compleja y costosa. 
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CONCLUSIONES 

BE.HERVIDORES VERTICALES. 

Los rehervidores de tel"Jllosif6n tienen tres cualidades .que~ 

son ; simplicidad mecánica, puesto que no tienen partes m6viles, 
compactos y la operaci6n en el r~gimen de ebullici6n por nuclea-
ci6n con sus altos fluxes, pero su disefio no sigue las lineas de 
la simplicidad porque se requiere la predicci6n del flujo y del -
ooefioiente de transferencia de calor, el cual es complicado eTa
luar debido a la presencia de las dos fases, por lo que, el dise
Hador tiene que considerar la caída de presi6n, predicciones de -
regÍmenes de flujo, curvas de ebullici6n, inestabilidades de fl~ 
jo y el esaalam.iento de datos de un solo tubo a haces de tubos. -
Puesto que la presi6n hidrostática del líquido en la torre es u-
sualmente fijada por el equipo existente, la ca:!da de presi6n pe!: . 
misible se considera una variable dependiente. 

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

Naturaleza del fluido . - Después de estudiar un gran ndmero -
de rehervidores, Frank y Prickett encontraron que aquellos que 111!. 

nejan compuestos orgánicos pesados tuvieron coeficientes de trans 
ferencia de calor en el rall€o de 100 a 160 Btu/hr pie 2 ºF , con : 
compuestos orgánicos ligeros entre l60 y 220 Btu/hr pie 2 °F y los 
que manejan agua o soluciones acuosas entre 220 y 350 Btu/hr pie 2 

°F. 
Factor de ensuciamiento.- Comparando los factores calculados 

y medidos se encontr6 que un factor de 0.001 dá la mejor reprodu~ 
ción de los datos de plantas. La mayoría de los rehervidores que 
se estudiaron, se encontraron razonablemente limpios después de -
seis meses de operación normal. Solo los compuestos polimeriza- -
bles causaron una degradación rápi da de la superficie ,: e transfe
rencia de calor. 

For lo que , cuando se trate ~e 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 a 0.003-0.004 para. fluidos polimeri 
za bles. 

Los rehervidores son generalmente calentados por la condensa 
ci6n de un vapor. El mejor control es logrado controlando la pre
si6n del vapor, y por lo tanto, la diferencia de temperatura. 

Cuando se condensa vapor de agua en un iritercambiador de ac~ 
ro, se puede presentar una corrosi6n debida al di6xido de carbono 
usualmente presente en el vapor de agua, por lo que se tiene que 
ventear regularmente. 

Durante la operaci6n normal, en los rehervidores verticales, 
el líquido que entra a los tubos está ligeramente abajo de su te!!! 
peratura de ebullici6n debido a la presi6n hidrostática. En esta 
secci6n el líquido es calentado hasta su temperatura de ebulli- -
ci6n y es donde ocurren los coeficientes de transferencia ~s ba
jos. Conforme se van formando las burbujas, el líquido se agita y 
el coeficiente es aumentado. Cuando el vapor es generado rapida-
mente, ocurre un gran cambio de volmnen el cual acelera la mezcla 
de líquido y vapor. Las velocidades llegan a ser altas y la trall!! 
ferencia de calor correspondientemente alta. Así, la velocidad de 
transferencia de calor siempre se incrementa a lo largo de .los~ 

bos desde la entrada hasta la salida. 
El flux JDA:ximo y la velocidad de transferencia de calor son 

una funci6n de las características físicas del rehervidor y de ~ 
las propiedades físicas del fluido. 

Resultados experimentales de máximos fluxes de calor son pr~ 
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 2 °F y fluxes tan altos como 100,000 Btu/~ 
pie 2 y donde las gráficas muestran que despu~s 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 a~n más, debido al 
apantallamiento por vapor. Todas las corridas que hicieron fueron 
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continuadas hasta la condici6n del apantallamiento por vapor, an
tes del cual, la circulaci6n del líquido y del vapor fué suave y 

continua y después de este punto fué inestable. 
En el trabajo experimental de Shellene y colaboradores (ref~ 

rencia 37) algunas de las figuras muestran un máximo en el flu.x -
de calor y se debe a que a diferencias de temperatura más altas -
que la correspondiente al máximo, la pared del tubo fué parcial-
mente cubierta por una película de vapor de baja conductividad -
térmica. 

La velocidad de transferencia de calor a las condiciones del 
ilux máximo, es de gran ayuda en los problemas de di seffo, puesto 
que, este permite que se pueda hacer un& estimaci6n de la presión 
que debe tener el vapor de agua para obtener la máxima capacidad 
de un rebel'V'idor. 

Hughmark (referencia 17) compar6 las velocidades de entrada 
del fluido a los tubos y los coeficientes, encontrando que para -
procesos a vac!o, las velocidades de entrada del fluido y el coe
ficiente eran más bajos que a presiones normales y que esto es el 
resultado de la relaci6n presi6n-temperatura a baja presi6n, en -
la cual un pequefio cambio de presi6n representa un gran cambio en 
el punto de ebullici6n, por lo que, en condiciones de vacío una -
gran parte de la longitud de los tubos se requiere para calentar 
el fluido hasta e.u temperatura de ebullici6n. 

El rehervidor se debe colocar de acuerdo al nivel del líqui
do en la operación normal de la torre. Se puede lograz· un máximo 
en el flux de calor si la mayor parte del líquido es vaporizado -
en el tiempo que este alcanza el tope de los tubos y esto ocurre 
cuando el nivel del líquido en la torre es cerca de una tercera -
parte de la longitud de los tubos sobre el e spejo inferior del ·~ 

hervidor, pero tal operación también produce un ensuciamiento má
ximo y es una práctica usual empezar la operaci6n con el nivel de 
líquido a la misma elevación que el espejo superior ael rehervi-
dor. 

El nivel de líquido óptimo es frecuentemente una fu~ci6n del 
sistema de presi6n, siendo alto a altas presiones y bajo a presi~ 
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nea subadmosf,ricas. 
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 vacío o con líquidos altamente vi~ 
cosos, la presión hidrostática puede suprimir la ebullición en u

na longitud considerable de los tubos. 
Otro problema es la disminuci6n del nivel del líquido en me~ 

clas con un porcentaje bajo en componentes volátiles, es ~ue la -
2~circulac16n disminuye y no puede suministrar todo el componente 
volát i l para la ebullici6n, por lo que, la temperatura de ebulli
ci6n del líquido aumenta. Consecuentemente no se produce suficie~ 
t e vapor para satisfacer los requerimientos de la columna, por lo 
que, algo del líquido de los platos cae a la base. Esto renueva -
el componente volátil, la producción de vapor se incrementa y los 
requerimientos de la columna son satisfechos. Eventualmente la -
concentración del componente volátil disminuirá a un punto donde 
vuelve a ocurrir el vaciado de la torre. Bajo esta condición, la 
columna no puede ser propiamente controlada. 

De particular interés en el trabajo de Shellene, fué la ope
raci6n inestable. Los autores encontraron que la adici6n de una -
resistencia al flujo en la tubería de entrada aumenta el rango de 
la operación estable, y la caída de presión permisible en los tu
bos disminuye cuando el flux de calor se incrementa. Cuando se a
fiadi6 u.na resistencia a la tubería de salida del rehervidor, el -
flux de calor disminuyó conforme se va aumentando la resistencia, 
por lo que, l~ recomendaci6n es disefiar la tubería de salida con 
el área transversal aproximadamente igual al área de flujo total 
de los tubos, mientras que el área transversal de la tubería de -
entrada no debe ser mayor que la mitad del área de flujo total de 
los tubos. 

La caída de presi6n en la tubería de salida aebe ser mínima 
para que el funcionamiento sea óptimo. La velocidad del fluido en 
esta tubería debe de ser casi igual a la velocidad con la cual s~ 
le de los tubos, por lo que el diámetro de la tubería es igual al 

diámetro interno de los tubos multiplicado por la raíz cuadrada -
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del nómero de tubos. 

(149) 

El disefto de la tubería de salida es una de las :auis importaE 
tes variables que afectan el funcionamiento de un ;i:ehervidor. Un 
disefto impropio puede reducir la capacidad al 40 %. Esta tubería 
debe ser construida de tal modo que dé una suave transici6n del -
diibietro de la coraza 8 1 diámetro del orificio en la torre. Se d! 
ben de eliminar lee 1b1gul.os rectos para reducir los remolinos y -

recircul.aciones internas. 
Otros autores recomiendan la salida anal, porque esta mini

miza la altura de la colum.na vapor líquido y as! se obtiene una -
diferencia mayor entre las presiones hidrostliticas con lo cual se 
aumenta la reeireul.aei6n. 

El diseftador tambi'n se debe de asegurar que el rehervidor -
sea capaz de mantener una operac16n estable sobre el rango :auis 8!!! 
plio posible de condiciones. Bato requiere de un cuidadoso disefto 
de la parte inferior de la torre de destilaci6n y del modo de coE 
trolar la torre. Las fluctuaciones en el flujo a trav's del rehe~ 
vidor, deben ser estabilizadas instalando una resistencia al flu
jo en la tuberla de entrada tomando entre el 25 '/. y 40 '/. de la -
caída de presi6n total, la cual da~ un efecto amortiguante. 

La longitud de los tubos de o.cho pies, hace un balance entre 
la completa vaporización en tubos largos y la transferencia de c~ 
l or sensible predominante en tubos cortos. 

Dependiendo del sistema, la máxima diferencia de temperatura 
debe ser de 60 a lOO°:P. Bate l:!mite evita el exoesiTO ellBllC;lamieE 
to debido a fluidos polimerizables y también evita el exceso de -
vaporización por paso, lo que reemplaza al flujo sllJ8 o anular en 
el flujo disperso que reduce la transferencia de calor debido a -
la baja conductividad t'rmica del vapor formado (grandes diferen
cias de temperatura pueden construir una película de vapor entre 
la pared del tubo y el fluido lo cual úismi nuye grandemente la -
transferencia de calor). 
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Los procedimientos .de diseño han sido muy conservadores. Se 
pueden obtener fluxes considerablemente más a.l tos que· permite el 
diseño de rehervidores más pequefios y menos costosos. Sin un me
dio de controlar el flujo del liquido del proceso, el flux de ca
lor en el rehervidor está limitado por la inestabilidad dinámica. 

La inestabilidad puede ser controlada con el uso de una res
tricci6n variable para controlar el flujo de líquido al reherví-~ 
dor. 

Si la operaci6n estable se mantiene, la iinica limitación de 
la capacidad de un rehervidor resulta de la formación de una pelt 
cula de vapor en la superficie de los tubos. 

El rango de caída de presión permisible para la operaci6n ªI 
table a trav~s de los tubos del rehervidor disminuye conforme el 
flux de calor aumenta. 

La restricción excesiva de la salida de la mezcla vapor-li~. 
quido, limitará el flux máximo en un rehervidor de termosifón. 

El apantallamiento por vapor está presente cuando la produa. 
ci6n de vapor ha disminuido bastante y la presión del vapor de a. 
gua en la coraza permanece alta. El ensuciamiento es probable ba. 
jo estas condiciones. 

Además de los yá mencionados anteriormente, los termosifonee . 
verticales no se deben de utilizar cuando el nivel del líquido en 
la columna fluct~e como en el caso de las columnas que manejan Pt 
queños flujos de fondos y estos son sacados por lotes. As! mismo, 
en columnas que trabajen por lotes, es usualmente muy difícil de 
determinar el área de transferencia de calor que pueda manejar el 
amplio rango de condiciones encontradas en una simple destilación 
por lotes. 

.RKHERVIDOIU.S HORIZON.rAL.i:.S. 

El efecto de disminución debido al apantallamiento por vapor 
se aumentará con la cantidad de vapor que pasa de una hilera ho r i 
zontal a otra. 

De particular inter~s son los ca sos 14 y 15 presentados por 
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Palen-Taborek (referencia 33), los cuales son dos rehervidores ti 
po kettle que están en paralelo en el mismo flujo. Los tubos en -
el caso 15 fueron puestos con una relación áe p/d de 1.25 mien- -
tras que los del caso 14 con una relación 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 ee:nl retardada iruls allá 
de la velocidad de escape natural y el apantallamiento se incre~ 
mentará rapidamente si se disminuye más allá de cierto límite czi 
tico el espacio entre los tubos. 

Conforme el espaciamiento se disminuye el efecto del apante.
ll.amiento llega a ser más pronunciado y el coeficiente máximo y -
el flux de calor máximo se logran a más bajas diferencias de tem
peratura. 

El m~todo de Kern no toma en cuenta el efecto de la relaci6n 
p/d • 

La eficiencia de una hilera de tubos vertical está en fun- -
ción ~nversa ae l nlhiero de tubos y también del coeficiente de ebu 
llición 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 
más lentamente. 

Si se cambia el ditlmetro del hbz de tubos a constante p/d y 

¿1T, esto resulta en un incremento o disminuci6n del nd.inero de t~ 
boa en las hileras verticales, e indica:nl una fuerte ventaja para 
rehervidores largos de diámetro pequeHo sobre rehervidores cortos 
de diámetro grande, debido a que hay menos apantallamien~o por V! 
por, pero estos tienen una caída de presi6n mayor, por lo que de
be de haber un caso intermedio que d' los mejores resultados para 
una operación dada. 

Mientras que las consideraciones expuestas anteriormente fa
vorecerán el espaciamiento amplio entre los tubos que resultará -
en grandes haces y diámetros de coraza igualmente Grandes que in
crementarán el costo ae la unidad. 

Entre estos dos efectos opuestos un óptimo económico con res 
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pecto a una cierta combinaci6n de espaciamiento y diferencia de -
temperatura debe de existir para cualquier líquido, c.arga de ca-
lor y longitud del haz de tubos. 

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

En estan gráficas se puede notar que casi todos los métodos, 
a pesar de sus diferentes acercamientos, entran dentro de un cie.!: 
to rango en aue resultados, sol~ el ~étodo de Kern para rehervid~ 
res verticales es el que se sale de este rango.debido a que el -
máx:Uno coeficiente permitido por este método es de 300 Btu/hr pie 2 

°F y los coeficientes para las dos fases en el interior de un tu

bo son muy al tos, por lo que, el coeficiente termodiru{mico "UC" -
se disminuye grandemente y para que nos dé el factor de ensucia-
miento permitino por este método se tiene que disminuir el coefi
ciente de disefio "UD" y esto se hace aumentando el área de trans
ferencia de calor. Además el factor de ensuciamiento para este mf 
todo es de 0.003 y es más alto que los encontrados en plantas en 
operaci6n que mostraros estar razonablemente limpios después de -
seis meses de operación no:nnal, y este factor fué de 0.001 • 
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NOMENCLATURA 

A 1 Area de transferencia de caler. 
a 1 Area de flujo transversal. 
C 1 Capacidad calorífica. 
Ca Factor de superficie. 
D s Diámetro. 
d Diáme.tro. 
EN 1 Entalpia. 
f : Factor de fricci6n. 
G Masa velocidad. 
G' Masa velocidad. 
g 1 Aceleración de la gravedad. 
go s Factor de conversi6n. 
h s Coeficiente de transferencia de calor. 
k s Conductividad térmica. 
L s Longitud de los tubos. 
LE s longitud equivalente. 
M Peso molecular. 
m Constante para las ecuaciones 43,44 y 45. 
n s Constante para las ecuaciones 43,44 y 45. 
N Nd.mero de tubos. 
Nh Nd.mero de agujeros en el espejo. 
p 

pp 

Pr 
p 

Q 
QV 
qe 

s Presión. 
s Presión. 
s Nwnero de Prandtl. 

Espaciamiento entre los tubos. 
s Calor por transferir. 
s Gasto volumétrico. 
1 Relación de la lo?J€i tud ...1 e la zona de ca

lor sensible entre la longitud total. 
R Fracción del voli1men ocupado por la fase. 

pie 2 

pie 2 

Btu/lb °F 

11ies 
pulgadas 
Btu/lb 

lb/hr pie 2 

lb/seg pie 2 

p:ie/seg2 

lbm pie/lbf seg2 

Btu/hr pie 2 °F 
Btu/hr pie °F 
pies 
pies 

lb/p1e 2 

Psi a. 

pies 
Btu/hr 
p1e3/seg 

RE Re circulación. lbr/lbv 
Re Nd.mero de Reynolds. 
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Resistencia a la transferencia de calor. hr pie 2 °F/Btu 
: Relaci6n de la altura del liquido . en la 

columna arriba del espejo inferior a la 
longitud de los tubos. 

1 Densidad relativa al agua. 
Densidad relativa al agua promedio. 
Temperatura. OF 
Coeficiente de transferencia de calor. . Btu/hr pie 2 °F 

1 Velocidad. 
: Cantidad de vapores producidos.' 
1 Volmnen específico. 
: Gasto en masa. 

pie/seg 
lb/hr 
pie3/lb 

lb/seg 
: Parámetro de Lockhart y Martinelli. 
1 Vaporizaci6n. 
: Altura. 

1 Viscosidad 

SUBINDICES 

Aceleraci6n perdida. n 
: Haz de tubos. 
: Convecci6n. o 
1 Coraza. rv 
: Dos fases. s 
: Entrada. sat 
: Estática. sen 
1 Fricci6n. T 
1 Ensuciamiento. t 

Horizontal. V 

Medio de calentamiento. vap 
1 Interno. w 

Liquido. l 
2 

pies 

centipoises 

: Nucleaci6n para un solo 
tubo. 

: Externo. 
1 Hilera ct!ntral vertical. 
1 Salida. 

Saturaci6n. 
Sensible. 

1 Total. 
: Tubos. 

Vapor. 
Vaporizaci6n. 

Pared. 
: Entrada a los tubos. 

Salida de los tubos. 
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LETRAS GRIEGAS 

o( Angulo del arreglo de los tubos. 

~L Coeficiente de expansi6n térmico. 
/:::.F Ca:Cda de presi6n. 
!:::. T : Diferencia de temperatura.. 
J : Densidad. 

..P Densidad promedio. 
A & Calor latente. 
<r : Tensi6n superficial. 

cr' : Tensi6n superficial. 

J>- s Viscosidad. 

~L, tt 1 Pfirúletro de Lockhart y Martinelli. 

grados 

lb/pie 2 

°' lb/pie3 
lb/pie3 

Btu/lb 
lb/pie •··~

Dinas/cm 

lb/pie br 



-89-

BIBLIOGRAFIA 

1.- Anaya D. Alejandro y Landgrave R. Julio. 
Criterios de selecci6n y diseHo de rehervidores. 
XIII Convel'l.ci6n Nacional I.M.I.Q. 

Noviembre de 197 3, Puebla Pue. 

2.- Davies J. A. y Custer R. S. 
Trouble with transients. 
Chem. Eng. Prog. 
61, No. 9, 74-75 (1965) 

3.- Fair James R. 
What you need to design thermosiphon reboilers. 
Petroleum Refiner. 
39, No. 2, 105-123 (1960) 

4.- Fair James R. 
Design steam distillation reboilers. 
Hydrocarbon Processing & Petroleum Refiner. 
42, No. 29 159-164 (1963) 

5.- Fair James R. 
Vaporizer and reboiler design, Part I. 
Chem. Eng. 

59, July 8, 119-124 (1963) 

6.- Fair James R. 
Vaporizer and reboiler design, Part II. 
Chem. Eng. 

59, August 5, 101-104 (1963) 



-90-

7.- Frank o. y Prickett R. D. 
Designing vertical therm.isiphon reboilers. 
Chem. Eng. 
80, September 3, 107-110 (1973) 

8.- Gilmour c. H. 
Shortcut to heat exchanger deeign - I 
Chem. Bng. 
48, Ocoober, 144-148 (1952) 

9.- Gilmour c. H. 
Shortcut to haet exchanger design - III 
Chem. Eng. 

49, April, 214-218 (1953) 

10.- Gilmour c. H. 
Shortcut to heat exchanger design - VII 
Chem. Eng. 
50, ..luguet, 199-206 (1954) 

11.- Gilmour c. H. 
Nu.cleate boiling. 
Chem. Bng. Prog. 
54, No. 10, 77-79 (1958) 

12.- Gilmour c. H. 
Thel'lloeiphon reboi1er design ami cooling wa"ter oorros16n. 
Discuseed at A.I.Ch.B. Keet. 
The 011 and Gas Journal. 
59, December 18, 79 (1961) 

13.- Grover s. S. y Peiser A. M. 
Reboiler composition control. 
Chem. Eng. Prog. 
59, No. 1, 61-65 (1963) 



·~ 

-91-

14.- Hughmark G. A. 
Designing thermosiphon reboilers. 
Chem. Eng. Prog. 
57, No. 7, 43-47 (1961) 

15.- Hughmark G. A. 
Holdup in gas-liquid flow. 
Chem. Eng. Prog. 
58,No. 4, 62-65 (1962) 

16.- Hugbmark G. A. 
Pressure drop in horizontal and vertical cocurrent gas-liquid 
flow. 
Industrial and Engineering Chemistry Fundamentals. 
2 1 No. 4, 315-321 (1963) 

17.- Hugbmark G.A. 
Designing the:rmosiphon reboilers. 
Chem. Eng. Prog. 
60, No. 7, 59-61 (1964) 

18.- Hugbmark G. A. 
Designing thermosiphon reboilers. 
Chem. Eng. Prog. 
65,No. 7, 67-70 (1969) 

19.- Hugbmark G. A. 

Heat transfer Coefficients and circulation rates for thermo
siphon reboilers. 
A.I.Ch.E. Journal. 
14, No. 5, 746-749 (1968) 

20.- Jacobs John K. 
Reboiler selection simplified. 
P:.ydrocs.rbon Frocessing & ?etroleum Refi ner. 

40, No . 7, 189-196 (1961) 



-92-

21.- Johnson A. I. 
Circulation rates and over-a.11 temperature draiving forces 
in a vertical thermosiphon reboiler. 
Chem. Eng. Prog. Symp. Ser. 
52,No. 18, 37-46 (1956) 

22.- Kern Donald Q. 
Procesos de transferencia de calor. 
C.E.C.S,A. (1971) 

23.- Kern Robert. 
How to size process piping for two phase flow. 
Hydrocarbon Processing. 
48,No. 10, 105-116 (1961) 

24.- Kern Robert. 
Thermosiphon reboiler piping simplified. 
Hydrocarbon Processing. 
47', No. 12, 118-122 (1968) 

25.- Kuong Javier F. 
Figure heat transfer for two-phase flow. 
Hydrocarbon Processing &.Petroleum Refiner. 
41, No. 10, 147-148 (196 2) 

26.- Lee D. C., Dorsey J. W., 'Moore G. z. and Mayfield F. D. 
Design data for thermosiphon reboilers. 
Chem. Bng. Prog. 
52, No. 4, 160-164 (1956) 

27 .- Lockhart ?.., W. and bartinelli R. C. 
Proposed correlation ·of data for isothermal two-phase, 
two-component flow in pi~es. 
Chem. Eng. Prog. 
45 , No. 1, 39-48 (1949 ) 



-93-

28.- Lord R. c., Minton P. E. and Slusser R. P. 
Design parameters for condensers and reboilers. 
Chem.Eng. 
77, March 23, 127-134 (1970) 

29.- Ma.lek R. G. 
Predict nucleate boiling transfer ratea. 
Hydrocarbon Proceaaing. 
52, No. 2, 89-92 (197 3) 

30.- Me Kee Hugh R. 
Thermosiphon reboilere-A review. 
Industrial and Engineering Chemistry. 
62, No. 12, 76-82 (1970) 

31.- Orrell W. H. 
Physical considerations in designing vertical thermosiphon 
reboilers. 
Chem. Eng. 
80, September 17, 120-122 (197 3) 

32.- Palen J. w. and Small w. M. 
A new way to design kettle and internal reboilers. 
Hydrocarbon Processing. 
43, No. 11, 199-208 (1954) 

33.- Palen J. w. and Taborek J. J. 
Refinery kettle reboilers. 
Chem. Eng. Prog. 
58 , No. 7, 37-46 (1962) 

34.- Ferry John H. 
Chemical Engineer's Handbock. 
Fourth Editic r: . 
r.~c Graw-Hill , Kogakusha. 



-94-

35.- Piret Edgar L. and Isbin H. s. 
Natural-circulation evaporation. 
Chem. Eng. Prog. 
50, No. 6, 305-311 (1954) 

36.- Rijnsdorp J. E. 
Chemical procesa eystems and automatic control. 
Chem. Eng. Prog. 
63, No. 7, 97-116 (1967) 

37 .- Shellene K. R., Sternling C. V. , Churoh D. :M. and Snyder N. ll. 
EJtperimental study of a vertical thennosiphon reboiler. 
Chem. Eng. Prog. Sump. Ser. 
64, No. 82, 102-113 (1968) 

38.- Thorngren John T. 
Reboiler computer. evaluation. 
Ind. Eng. Chem. Procesa Des. Develop. 
ll, No. l, 39-43 (1972) 

39.- Webber w. o. 
Does fouling rule out using finned tubes in reboilers. 
Petroleum Refiner. 
39, No. 3, 183-186 (1960) 

40.- Westwater J. w. 
Nu.cleate pool boilil'l&t Part I. 
Petro/Chem. El'l&ineer. 
(August 1961), No. 8, 40-43 

41.- Westwater J. W. 
Nucleate pool boiling, Part II. 
Petro/Chem. Eneineer. 
(September 19 61 ) 1 No. 9 , 53-60 



-95-

42.- Zuber Novak 
On the stability of boiling heat transfer. 
Transactions of the A.S.M.E. 
80, 711-720 (April 1958) 



: ' '~; . , ' L' ~ . , : . , 1 \ , ' . . 1 . i . 1 1 ' 
, 1 , ~· ll' 1r1r ¡ · - - -· ' -· - , !- · i-¡ ¡ · · · __, :1 [· · .-;-:-·--1-- I ··· ·· - -·1 ~ • · ·¡ · 

, ~~- t::=i. + G '~~-~--, ~~-- :-1 r- -·_t,~-- :1. :·:-.. -~. ,.._=~~.~=.¡r~:l. i,~ .. '·· .. i-=i · i 1·!-1! ·.1·. 
, ; -!!f.,- , ; ;-, ---- , - ·.- ---r---,7"!11v•·· r:- --,-- ·----r-··:·- - ~ -- -- ·1 
: 1 - ; ' t.:.o~- \ - ~ 1 , · - : .... - - • --~ f.\ti, · .. _, l ··· ··~ · , 1 

1 'bpo 1 .. , ...., • -- • -:·-~ ¡.:t,; --1- \ ~ 1 - - , ,_ --- ·-i-r - f-·-P\ -- - ...._.._i_.. , ...... -~.. -+ ··-, · 
' l :· 1 ' • ' 1 1 1 

r ' : , +14· . , ' ,.,.,¡p.,. ·- ... ~¡ '· 1 '-.,---!·. --:-.... ---~.· - .. 1 " .... -·· ·¡ . : 
., j' 1 1 ~ ~- ~ -"··-""r-·- " -1- .;;:: - t _ ;..__ --, , .: •. · " · - T ·- -· · · -1 · : 

n _ ; J4-; .. .. 1 ! , _,,.._. ---~, N __ ,,,,_ r-J ·-·¡---- .. -' . .. ,,_ -~~ ·- - !7N;~ ... :·· ' . J ' .j 
! .. , -- i . ~r-::- rir 1 , . ..........:_ ;!! ¡ • . . , , . , i i .. 1 

~- - 1 h ~· ·· -~;:~ 1 ;-= --,~·- i · .....• ¡ . ~ ' : : :f.~~ .. 'E== -l-'" • -" -.•. + 1 

·-1-~4 - ~~-. -¡-r1--=f- ----- - ,.... .. --~-+ "'µ.s - ~ _:,µµ~· ·¡; ec ->,-- ·· -,--1~--'- :;;: .. ~--=L1 11 
- J_ ft L j~~i ¡l ,: ; o •, ~t f1J <; ~·±2:± :i:~ -: ,; ~ ¡ :: ; < ~- :1.,:: -tj' 

1 . , . : ! . ! .-lTi :, llf ; _;_ . e é"· -- .. . _ == -_ , -· ~b -:-~· ._, ·'2.: · · .. · - · "· · T .J.. 





! 
1 11 iso 

1 

1 
1 ¡ 

---1-~--, - -
1 
' 

1 

1 

1 

·-?lo o 

1 1 

! 1 1· : : 

~--¡¡¡ 
. ' 1 1 • 

' 1 

1 

.. +-¡ 

1

1 
: 1 

: 

·++ 
: 1 

i 
' 

1 1 ! 
1 

'.' 

.. 
il 

·fD 

·?' 1 

l. ··1 
1 . 

1 1 

·+ ' 



-99-

NOMBRE DEL PROGRAMA FAIR/RV. 

e METODO DE FAIR PARA REHERvIDORES DE TE~MOSIFON VERTICALES. 

o r ME N q o N T N ( l 7) ' 1) e ( l 7l ' E F. D T { 8 ) ' RE T { 2 ~ ) ' F ITA 8 ( l 3 ) • q A B ( l 3 ) ' G T TA B ( 2 
15> ,XTTINT<25l ,FT(!~,23> ,RLTAl:lll3tl3l tFI2TAfl(l3,l3l oCOf.TA !:l (l3tl3l tXT 
2TTAR(l3tl3ltALFAT(25t25l 

READ ltKN,JNtlNtJAN,IAN,JEN,!FN,JlNtlTN•JONt!ON,JUN•lUN 

FORMAT<l3I2l 
READ 2t<EEDT<JltJ=ltJNl 

e EEDT = EPSILON EN 0 IAMETR n TAtlULAD O 
2 FORMAT<8Fl0,'>l 

READ 3.<RET < I l .I=l .I Nl 
C RET = NUMERO DE REYNOLOS íA8ULADü 

3 FOR .. ATIAI!Ol 
READ 4t < (FT <J• I l • I=l • l Nl •J=l •JNl 

C FT = FACTOR OE FRICCION Ut!IJLADO 
4 FORM AT(l6F5.4) 

RFAD 5 , CTNll<l • K=l tKllll 
e T"' = VECTOR DEL NUMERO DE Tu~ n~ 

RE.AD ':i .C t)C (K),K=lt KNl 
\.. >JC = VECTO..¡ f)f •ll ~M ET'll) Jt. C'l-<A/4 , PLJ(_(,,A('>AS 

5 f,) ,h~ HCtlfl0,4) 

>lF/\i) "• (F !TA'1 (J~l tJA=l , JAt.•) 
C FJTAq = FACT Jw ~I TAqULAíl n 

"'FllP"J' ó. T(lJ;:-c;, -); 

Rt.A O 7,ur~·1C!Al .IA'=ld6 J) 

C XTA~ = VAP ílR IZa C IO ~ fQRULAOA 
7 F•)R .. AT ( l3F3.2l 

READ q,CGTTAH(J0),JU=l·JUNl 
e f:;f TllR ~ N\;.<;A •ffl .. •C!•) AJ T 1\"ilJL<1 r · A 

'1 F 11 R ;A A T ( l 'i ¡:- r, , 1 ) 
'<EA!) "·<X TT l"iT ( !Ul. ru=l • !•. •'') 

C ~TTI'if = ]NVf:'-'.:, _. "~L FA C T 1l"' -,, L·l(..;rár f Y • A~TI••LLl • <TT_ 

e 
e 

..¡ f,Jf'l""AT ( 11:>F';,>) 

1 
-<E:.A'1 l·l o{(F I¿TA.-<!J<'_ , ]-:) , !F=l •l r:'l • J"=l • J•'l 
Fl2TA >1 = TA 8 LA ~·t.L "'"'"·~~r_T"'il ·1[ '-"'l lA ·• r. -'>< t. ':d ·) ·. l • 
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F , _,<i·•lT!l3F~.?l 

.-ii:AI) 74,{(C 1)f1 . ( .J !ollldl= \ d! 'll l,_,¡o·j ,J!N) 
CllETA'l = TAliLA -· C:L cocrt.•-nr: OEL Ll•tFIC!t:NT-0 :1 i: f'IOS ~St. S L ,r;;E tL 
Cl>EF!r!E,TE DE CO'JVECCJ'1 .' ' l)f:.L Ll·;UJ(H) 
FrJA"1AT!l3F'i.2l 
q f. A L1 l 1 • ( ( 'I T T T A'"> ( .J 0 , 1 O ) , I f\ = l ' T fJ 'J ) , .J 0 = l ' v • l r, ) 
XTTTllH = T~'"ILA 1 · I'~llE.-l'.> :l llt: Hl 
F:lR,.,AT ( l 1Ff.,3l 
REl\D 75,((RLTAB<JA,IA>,IA=l•lA"ll•JA=l•J~ ·' l 
ALTl\8 = TARLA Di LA ~ELACIO~ OE LIQUIDO 
FORMAT<F5,1,12FS,4) 
READ 12, ( !!IL FA T (JU, I U 1 • I U= l • I IJN 1 •JU= l , JUN) 
ALFAT = TABLA OE VALORES OE ALFA 
FORMAT<20F4,2l 
REAO 13tVAP,HL,MVoTH,T8,0ENSLoEQLOEN,fQLOSAtTL,ATEAPS,HO 
VAP = CANTIDAD DE VAPOAIZACION, LB/HH 
HL ENTALPIA Dt:L L!JUIDO, BTU/L~ 
HV = ENTALPIA OfL VAPOR, 9TU/LB 
TH = TEMPERATURA DEL VAPOR DE AGUAo GRADOS RANKINE 
T8=TEMPERATURA OE E9ULLIC!ON, GRADOS RANKINE 
DENSL = DENSIDAD DEL LIQUIDO, Ld/PIE CUBICO 
E1LOEN = LONGIT •ID EQUI VALENTE DE E"ITAADA• PIES 
EQLOSA = LONGITUD EQUIVALENTE DE SAL!OA, PIES 
TL = LONGITUD DE LOS ruaos. PIES 
ATEAPS = OIFERfNCIA DE TE~PERATURA ENTRE LA DIFERENCIA DE PRESIO N 
EN LA 5ATURACIO"I • GRADO FAHRENHE!T/PSI 
HO = COEFICIENTE EXTERNO DEL VAPOR DE AGUA, BTU/HR PIE CUAORArfo -
GRADO FAHRENHEIT 
FtJRMAT<lOFl!,ll 
READ l 4 tV ISCV,~ P P,RHP.s~PL• .AFPT.0IT.DStCONOL.AMtDENSVtVISCLtX• 

lCPLtTÓLtA NoTOLl 
VISCV = V!SCOSIOAD DEL VA LB/H R PIE 
RPP = AESISTE"ICIA . rlH ~iL lU ADRA40 GQIDO FAHHENrlEIT/BTU 
RHP = PESISTENCIAt rlH PIE CUADAAUO GKA DO FAHRE"IHEIT/tlTU 
SXPL = SUPERFICIE POR PIE LINEAL• PIES CUA DRADOS/PIE 
DEN = DIAMETRO DE LA TUBE PlA OE ENTRADA• P!ES 
AFPT = AREA DE FLUJO POR n•l'IO, PULGAOllS CUAOHADAS 
DIT = ü IAMETAO DE LO~ TUBOS INTERNO, Plt:S 
OS = OI A,.,ETRO OE LA TU 8ERJA OE SALIDA• PIES 
CONDL = CONDUCTIVIDAD TEA •• !CA DEL LIQUIDO, oTU/HR PIE GRADO FAH
AENHEIT 
A"1 = CONSTA'IJTf OE L~ t:CUAC!O\/ PA~A LA OR TENSION OEL COEFICifNTE 
DJ t< ('1\/VECCI ·Y· ·' EL LI .):o!J ." 
ílENSV = DENSIDAD DE L VAPO R, LA/PIE CUBICO 
VISCL = VISCOSiüAO OE L LIQUI DO. LB/HR PIE 
X = VAPORIZACION ~UPUE5TA~ 
CPL = CALO'l l'.:'>DECIFICO n•1 , l'l<JTOO . 'lTIJ/LP GRA0'1 FAHRE"<HEIT 
T•lL = TOLERA'IJCIA ..>AR A <::L '-'A LA " CE rlID"1AULICO 
4•i = r.LJNSTA!\IT F IJ E LA ECUAC! O' "'~" A L'4 ·lRT•NSl•'N DE L Cu' F lCIE r-.. TE 
POR CO"I VECC I O!\I •lFL Li l~dIOn 

TOLl = T 0LE"A~r.IA PllRA FL -QL4\Cf Tf M~!C0 

FOR~AT(IOF 5 ,4,7 ~~ .~l 

¡; = ~(';::LE·->Ar! <l'I )•" LA ""A'J¿l)~ I . ,..>¡~<;/S "¡· i,""\OS C IJ A !1R~ oo s 

GC = ~ucr ·1 .... tl¿ ,~,: J'' i:~-:'!l·. , ,,. . 1.J~ ¡;,¡!t."1..;~ ,-' .J.~ ...; fv.l. 1) ... ;.,1)•):) l ~F 
Jt: = ·lu-..tF f°"'i c.r- 4 ..: 1. , ~- ¡11-- -..J<.; • .J[' 

____ .;-!l l\I T J 1)1) .( ,._; ... r: J . =1• ~-:.i) L), t._ k 

1 1·'' ;- , ..J .•hT(l ...... ~.11 . -.- · . 1 1 fU""IL" f',' ..... ~ L ~~\: ¡ .· ... ·- ... ... trr 1 1•·1 •• . // .7~. 11 J.- ~ O Qt' '• 1• 

'. J .• 



¡,\PF7.l•J¿(rA• \~f 7.ll •/) 
1)11 101 N=l•J'I 
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u..;¡N T 102. EEIJ T( ·• l,<FT(N,M)•"'=ltl3 > 
10 1 CDN TI NIJE 
102 FORMAT(6~.F6,~.13(2X•i7,oJ) 

PRINT 104, ('l F'T ( " ) •M=l4• 23J 

10 3 
104 
105 

f)i) 103 'IJ:J oJ N 
PR IN T l 05, Et'lT C '\/ l • C F T C ,, ,., l o'"= l '+ • 2 3 l 
CtlNT I "JUE 
Fu~MAT(////tl9X• 11 EED RE 11 tlX•lPE7.lt912X•lPE7.llt/l 
F OR~AT<l hX oF6. 5 ·1 0 C 2 XoF7. 6 )) 

P~INT 10">-<.<TA>1C , ¡ o'l=l• I.:.N l 

; , 

106 FORMAT!//////.''ii!l.- 0 T<1::lLA DE LA ><ELACION DE LIQUID0 11 .//t20X'°'FI X 
¡11,F5.4,12 c2x .F'i. 4 J ,n 

011 107 "<=ltJM¡ 
?~INT 103,F ITA'l CN), (tll TAb cN.-~> ""=lo! ANl 

107 CONTINlJE 
108 FORMATCldXt~~.4·2•,F5o3•1?!2~.F5.4ll 

PRINT 109, CX TABP-1) ,'1=1.IENl 
109 F ORMAT!l~l,//,14Xt"TA~LA OEL PIRAMET'l O DE CAIDA DE PRESION DE UN F 

!LUJO A DOS FASf~"•//tl3Xt 11 fI X "•f6.4•1212XtF6.4),/l 
DO 110 N= ltJEN 
PRINT 111 tFITA'l(N), !F I2Tl8!NtMl ,M=l, IENJ 

11 O CONT.I "IUE 
111 F0RMAT<llXtF6.4tl 3 !2XtF 6 . 2ll 

PRINT 112tlXTA 8 (MJ,M=ltII ~ > 

112 FORMATC/////l,27x,o•fArlLA DE L COCIENTE OEL COEFICIENTE DE 2 FA SES E 
lNTRE EL COEFICI~NTE DEL LJ~UID0 11 1//,20Xt 11 Fl X 11 tF5o4tl2C2X ,F5.4). 
2/J 
-00 113 l\l=loJIN 

PRINT 114,FITAB!Nl,(COETA ~ <N•MloM=l•IINl 

113 CONTI"I UE 
114 FO~MAT< Lax.F6 .4.JJ(¿x,F5.?ll 

PR~NT ll ~ ,(XTA'llMloM=l•l ON l 
115 FO M4Tl l~l•//o54Xo 11 TA~LA PEL INVE RSO DE XTT 11 t//,13Xt"FI X "•F6.4, 

112 2X,F6 .4l •ll 

PR NT ll7•FITA8!Nl•<~TTTA H ! N •MJ, M=l•l0Nl 

11 6 CO TINUE 
117 FO ~AT<llXtF6,4,L3!2X,F6.3ll 

pq¡ T lldt!XTTilllTP4l•/'1=1dll"-> 

00*'116 N=l•JON • 

118 FO~MAT!//////,~•~•"TAHLA 0E VALOHES OE ALFA"•//obXt"GT l/XTT"•lOIF 
14.3tl•> •l O! F<+ . ;> •l "> • J(f'+ .l •l ~¡,¡¡ 

DO 119 N=l •JUN 
Pw l~T 120,GTTAd!N),(ALFAT(N,M)tM=ltlUNl 

119 CONTINUE 
120 FOR,...AT(5XoFI;.?, n,?l(f4 , ?,J ~il 

"IC= l ; v: 11AP 
?<1? U=l l (~PP+.,-.:>¡ :, ..i =V"tnV - ""'L) 6T=T--TH 

t:d Al= •l/C•J"ATl 
e QHTEl\IS I O'i :)c.L ,¡,,,,;_.>1) . \F.: r '"'ll-; r ·EL ·Jl~"t ¡,.¡ ,) )F.: LA ll•t< A7A 

T·H=AJ/(Tl_->S XPI_) 
!(:} 

l 1 F < T'd < ) - T' T l 1 " · ! ,. 1 o 
I~ '<='<• l 

(~(r1. . 1.: . <( •)h~ í !? 
r-.. 1.: = ,,,: + l : J :: 1.,, 1 ~ .• 

1ic '·r . Lr ...... 1 ~ .. r· r ., ; 
D ~ ( \; Í -4 • l' T • .:, T • •1 

•-1 4 ¡:- 1 ... ·.,,u T ( 1 "·' . .. .. ' ., .. · •. , , '~- r 1- ,j ~ 

/ 
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r, ,, T ·1 ......,,_, 

l f. T: 'T = Pd :< J : ·1 r r ~ "~ ( _. 1 L L ! '= 4 

A=T'·: T<>Tt_<>c:;~uL 

H=P/l~-<>AT> 

F f = C el E "J S V l"'l':t-'SL ¡ " *C. ') * <V l 'O o; I_ 1,, 1 °'C 'll l *·:· '. , l 
e C~LC ULJ f1c: L :; ¡¡<:'¡ ' ;:-\¡ ~~1s;:·

'tlT=V/(l\*]-,í)() . ) ;JT'.:"l~=l 

3 ~ :; T F "J = ( ·• T * 3 "i O J , l / ( ~ • 1 4 l .; *O 1:: "*" , / t. • J 
A~EN=nE~•GTE~/Vl~CL 

EED=O. O O O 1 ";/O E~I 
CALL INTEGPIEE ·J ,~Ef~·EE0T. ~E T,FT~M,FE~tJNolNl 

. If(Ml 18.l'h?O 
111 p.:;p.JJ 1 <.l 

1 9 FlRMAT(//dOX•"L JS VALORES 0=:L ><Ó:·%L0t~ l>N TEo<C!O~ <;nN lJE LA .TilbLA .üE 
lL ·FACT')" OE F P I ;~ CIO'!"l 

r,o ._¡p . 50 -
?O XOFEJ=)(/3, 

: CAJ.L I'JT!;:RPIFl• \él ~E3•FlT"B•~TA ..< .o<CLTA8'.14oRL•JÁNtIAN> 
IPÚO? l • ;:»j, 25 

21- PRtNT ~q 
29. F l1 R"IAT (//'o l O)( t 11L05 VALORES ut. L RENGLON ANTEfHOR SON UE LA TAQt;A l)f 

1 LA RELllCI01'1 flF. LIOU! •ilJ"l : 
i3o ro so ·· · - · 

· 2'5 RV=l .-RL . 
VlSCDFsVISCv•qv+V1SCL*AL 
AFT=TNT*A~PT/1•4. 
GTT:(WT*3600.l/AFT 
~ETU@=DIT•~TT/VISrnF 
FTUR=0.0028~8*144. /RETUg••n.>s ~ 

CAL~ !~TERPCfl•XtflTAStXTA~tqLTAdtMtRLl,~ANtlANI 
lFIMl3ltll•36 . .. . . 

31 PRI'JT 29 
GIJ TO 50 

3"> Rl/l=l .-Rll 
V l SOFS°=VJSCV*Q\l \ +1115CL*RL l 
GTS=<WT*36~n.l/CJ,141~*0S**2/4,l 

RE."S=OS<>GTS/V 1-SPFS. 
EEns=o. noo 1 '5/os 
CALL TNTERPCEr~s,RES•Ef;.OT.RET,FT·~·FS.JNtl~l . 
IF1Ml44t.44t45 

44 PR!NT 19 
GO TO 50 

4S COEFCO= (o. fl23*CflNOL/DI T). l ij r T< .. iT: /'; ¡ sr.u <>•O. R" ( CPL *11 lSCL/f,OMOL) *"º 
1. 4 . 

.,; COFF CO = COEFIC T.:· ,T~· ,.>(')::¡ ( ") ;.¡ V-'C C i. 'J ' ; 
ar E AL =3. 141 fo .. n I T * r- T "e .' " Fe P • T / • ~ " , r. • .., w T " e ~ ~ > 

e ATEl\L = l")lFt~r:·· ~ ¡ l ole TF'< P i:r<,; j ! -<" .:•1i'I". () IFE-< ENC!.\ C'E LOlliGITULl uE 
e L •s r1h0c; 

A" E llL'"" 'Jt·'JSL<>G/ < t 4 ... <> .;1~ ¡ 

e APFAL :: l)IFFRt '~ L T l nr: PRE'-' lfl'•·· ., '= ·H'-'E P IFERf' NC IA Of Llhtif'.fUD OE -

C,Jf::P º -='-TEAPS/( .\'• ,D<.;+ > TFAL/ ~r"~4~J 

C PºEP:J -= .:>~- D / P~ - ~ · ~ . .;o • ·\J • l · 1 ~ .. ~ • . ·t: 

Ai_RC="~c_ ->..><>rL 

C l f.I Nf..fT :_; 1: .J~ L , ,c, l 1- ,1 ~ J1i \i·' - ..... r· '- .• ,.. · ~·l · .\1..: 1 ._j,,.. 

o~~so~=rf'1~J 0 ~v~ .·~,~ ~ ~~L 

n t=",. ! :°'\ ~ .... = r E f ,j c. ) ~ . / L - ' i:- ~ ... ' . * -._ !... 
~1lF?': ~ =~ ... ~> .¡ -.. . 

-f'llL r~· :¿ ~.:>l~ ' • . :- .. ·] .~- . . . , , .- .... • :.=¡ .... r ~ .... . . . t- 1c ..... · ~-<~ • ...;.;.r.p=· t\.) 

--r--r:- ( =- ~ ? > ·: 1 ' :- ~ • ; ...... 
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?:'1 P '-')'.if :• 4,F"[.CF 

? 4 F' ~ '}~ "' .i, r t I I • l ' , • , r --: ... 11 ~ ... _ L .,.: •' .,.. ¡.._ 1 "'"- .:.; r , . · •t. 

l·'l '>.ó l 
•:ri fi) "'º 

?? {F(M)47t47•4~ 
47 P PI1H 'il 
Sl FOPMAT(l/ol t•••"' : ;<; v.>._ ,_:-'lt <; ,·,.:_ L "t:~ 1 h L0 -'1 >< •• Té.RIOQ 'SJ' , Lle' LA TAHLA OE 

lL PA ·º~"f T ... ·1 flf · . O 1 ~4 lt ;:: .. r_~ [•),.¡ "'' UN FLIJJfl .\ Q(¡$ r 11::iE<; 11 ) 

r, ~ 1 Tí J ~ lt 

48 CALL INT~~;¡cFI.•·FITA•.xr~~. r 12r11w,~,fl2tJENtlEN> 
IFCFT;;>l27.?7,:.>C, 

?7 P~l"'T ?~tF!•' 
?>< f()411AT(//.l1H."-"'-'' ·" -.L ., ,_,.¡:, ,. ¡. ¡_.. .-; 1 .:;tl AL A CER0 11 .¿x.F1s. 1:i .21\•Fl 

15.hl 
::;¡¡ fi) <;(\ 

?" IF<~l~~,sz,~ ~ 

5? P-' !NT :; 1 
'JO TQ c;o 

'03 A 11 =G* ( 3. P l "-"'"'·"'**? / '- l **2*'JF .. :S L * C l) t. 'iSL-OE'J<;IJF l <> ( LL IQ-~LBC l 
A?-=?, G*FEl\l*':::'<L·Jr· ·.¡ ¡ .:·< . 
A '=2, O*F TU?*< < ._,, l 4 l ":>'" lEN<"-:· .' I~ l 1Cf 11 T * AF>-'T / l 44, J ) **2* < ! AL ..,e ID I T l +F I 2 

12E3*(1.-xn•2E3l'"' -'* ( ( LL!Q-'-IL -l[ ) / ; l[T)) 
A4=2. O*FS* < 1 . -l( l **? * ( 1.lE~1*<>2/11<;<><> e: l <><>2<>F t 2* C Et<LOSA/OS l 
A"i= ( ( 1.-x) **2/PL 1 + ( )t 'J5L / DEr..isv) <>X<><> ,J /H.V 1-1.) .. <DEllt**?/OS**i'l **2 
~Tl=SQRTiAll/(3 ? •A3+A4+A5)) 
IF(K,GT,O,JlGO TO ~0 

fi'(A85CWT-WT1J-T '1L l~G•ó0•~0 

30 ITE~A=ITERA+l ;~T=~Tl 

X=V/( wTl* :>'>OO . J 
TF<x.u: . :> . -:n ·'n r.-, .:.1 
Jt=O.-lc:; 
6 0 Tn 15 

41 !>CTTFRA-2n)3 ~ , , ~,q7 

"" 7 P ~ I ¡ T ~ .~ • I T r: h1 t.. 
PH ~ 1i~1"'l.T C/•l" X• 1 '~l- ', .1 -1 ¿~ () ITf...f' ES ! f1l 1AL ..,_1 1 .!3> 

'- J TO- 50 
...,,, .. XC:=0.4*X 

~: C•LL fNTf~ P CFI·~E·FIT•H.~TAq.coETA8,MoCUiTFtjIN.I!Nl 
TFIC01':TF>14·1~.11 

J .4 P'll'.'<T 15 ,F'J ..<t: 
l"i F ·JQ;...AT(JHl•//.l!lX," c"'-''> FL ~11'-!F"i-(J COl':TF t-S IGUAL A CER0"t2Xtf!5.6 

· lt. ?~,F¡<;,.-,¡ 

r.ri TI) ;; ,1 
:.¡3 T t-_. C~)c::-,.-::,.;.'">~ 

-;<; ;:io llllT 5 7 
c:..7 ~ ;J ~~~T(//.1 ' \ • ' 11 ne::. V1'!.... -, ""'~S ·i :·L ~:.r 11 L t1:-J 

IL C0C I~:'JT;;. ·• ~ ,"-" fCa_ r •::. ? r .. ,,: ~ 

?U Iíl<1 11 l 
r; 1 TO ;- ~ 

C Cl'F r1 F = CnEFTr.P: ·; r~ -~···~ 1_11 ...., 1;:-;. .. -'""Sr. " 
5ó C•Jtf')""=C:o•TF*C •1Fr _ • ..., 

\ " TF i-1 ;).< <; 1:·., •': L~ TA.<LA :) F 

· ~ ~~ t"-L C<lt~ F !Cl;N T~ :·,r· L Ll r 

Cull T-' T"'-'"'(F¡ ,. .- , . ¡ ¡ 
Tl'' (XTT ) i ') '1¡,,J~• ' 7 

., 1 "" • 'tflf;_ . . ... . .(TT1Jí\, . ,JJ1 •l ~," } 

1 ~ o .,, I .... r .¡ ~ • i.: 1 • ~ = 
l ~ ;: ,1·~· '.. f ' 11.1 

~ • ; le: . :...) 
'V' Tn -.1 

i 7 [ F ( M) "°', 5'l • • .:, 
i.....'"' .:>..;INT ,...~ 

k~ • ~4~~T( //,] 0~ · 

j 1_.,.1 ·_ 11 . -:: , • e l :- . ..... • ,,.· .( 

. q_ . . ,_. - · ' T- - l 
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.::¡....., e..\ l.L I "J T "-:~u { ¡- I • " .... r T ..... ,. l ' ~ ., ... T r 1 ..t - ••• ) . r·T :· l •" . J Jf\J . I ')i\J ) 

IFP;T:>l i1~¿,4;, .. ¡ 
42 P~l~T ~3,F[,, 
43 Fl)flMATll-!J, ·//,J'l~•"t.-<"''lº · · L ' :•_.: .. t ~ . , 1TT.-"l·' t:;, J 0UAL ~ CER0"•2X, Fl5. 

16.2x."'l c,,;,1 
r;o T1 "il! 

41 IF(~)li6•6~·~7 

h6 PRil\IT li'::> 
. Gd T'1 S.ú 

~7 GTA=\.TT/3hon. 
TF(GTA,LE,200) .; ,1 T ' ?0!1 
PRJNT !->4oGTA .XTT l l'IJ• )(TT d , , 

GO TO 15 . 
200 . CALL INTE~P<&T•·•rr11~.GTT•~~·rjr~T.ALFAr,M.ALfAl,JUN,1uN1 

IF (lo!l f,C),69t70 
f.9 PR!NT 71 
71 FOR"4AT(/.f,10X•"Ltl<; llALO,.li:-, üt.L ~t:NGLON A'llTER'J •)R SOi\/ Ot: LA TARLA Dt: 

l VÁLORES DE A ~F~"l 

70 

73 

n 

GO T1 50 
CALL J~TE~P{GT~.~TT2I N . ~TTAB • ·CTTl~T,ALFAT,M,ALFA2,JUNt!UNl 
IFl~)7?,7z,73 

PR!fljT 71 
Gn TO 50 
ALFA=<ALFll+ILFA2lf2 . 
HI=200. ; ITER=O 
H I 0;.H¡ "º I/Ut: .... . 
T4=T!tt<TH-TBl*Hl01(H0~HI0l 
ATW=TW-TB 
COEFB::AM*AT«<>* ( H1-1.) 

COEFV=Alf A~COEF ~ •COEDF 
C OEFH?=IAL BC•roEFCO•ITL-AL~Cl<>COEFVl/Tl 
ITE~=ITER+\ 
I F 1 I T F: ~ • S T • ;i .-, l , ') T tl ~O 

IF(lg5(C0Ef~D-4ll-10l7!i,J!i,78 

78 HI=COfFHP -
G:"I TO 77 

7<, Ul=l,/((l,/COf>'1»l+0, :J.l)'I ) 
l F < (U 1-ll l -1 O) 1" • l '-. • <+ ..¡ 

40 PRINT 64.NC.r~r.otr ••• ~EN. -'~ . ; ru ~ ·~LloF~.cOEFCOtALQC.x 
64 F0~'4AT( lrlJ o///ol .n) • 00 .:.;:c;11L T l •); JC: c·~ L -'i'.'iE><V! •"'ºR",//.1 ·1~."fljlJ"IEi<v uE Q 

1E-1ERVIDOR~c;n,1~'•l"F•l.•• 1 

2.iox,"NU"IE.:; 11 rrn AL o~ TIJ'l •"c:; "·''••·l .J"' ll·•·l,lOx. 
1 11 0l"AM€TRO ') E LA. e l ~ll/>l' 1 .. 1«oi"fll ...... '°vL•;A[JAS"•' •ltlX. 
4 11 Art€1 tlEFi l\/ ITfV~ UE T"A '~" •· ~'C '<Cl ll CAL•N"d~X.li> ~ l .l,4•" " lES C•i 

h"FilCTJ~ •) !'.: F >i !C < J ·1" fo LA f ll -" -'- lE =.·;T~.\!'4"•11~•1-'E!l.4./·,¡rao 
7·•~Elii.C IG~ ¡ ·"\f tT ~"Jt·"'l d ~ ll ' J Tr. ~rr1• ,-;r L.l \'\ ... ,J ..... i7 \C l ·-l ·'! ",~x,¡;:>~l!.4tl• 

Alíl ~t 11 FACT ·l~ 0::: F4Irc: 1)\J lo::"· L l ~ f • lr-tt1~ 11 .,; 31, .¡¡;;,¿¡1 • .:..,/ • l Ci Xt 
Qtt~ELACION l~ t r ··• i ) ...., L~ 3AL!.~t. 11 .... :; '.( . it->t. llet+•' • l i .. -< • 
]"FACT ilH :J F F .);:c r ) \ • ._:~\· L:i ru~;,.¡T i.... C,'\ LJ l~~~ ' 1 •l)"<..} ;..... r. ll.'+•/•lÜ(e 

~",.... "~ ~ r e r t: 'J r F: ;'\ e- e · / r- "2 .--:- I 0 · -> . .. - -. L 1 .. · _ r t ·, , " • i 3 " • i !... .. ! 1 • .. • .. .... r 1 1 .... ¡., 

1..111_ 0.,¡--; ! Tt_lf) 

h F. ~·· .1. 1 (', ~. 
7 tt V ~ p.r) C.. l 1 ~ ( Í \~ " li 1 • - J " • l .... 

~n CALL FJ\[T 

¡ f ;, • I • . t • 

- tlY •:":. .J -~-'r\C~ · ~ 1 ' • .f'•lDF1l ... • 1 1 Jf 
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NOMBRE DEL PROGHA~A GILMOUR/RV. 

D!ME"ISION PH171,0C(l7J 
READ loCP.~.PM,S,TE"ISUP.T.P,OENSv.w.LAMOA,AT,TL·CONüw.rlV.HLtSXPL.o 

io.01.v.LAMOAl 
C CP=CALOA ESPECIFICO, 8 TU/L ~ GRAOO FAHRtNHEIT 
C Z=VISCOS!OAO, CENTIPOISE5 
C PM=PESO MOLECULQR 
C S=DENSIDAD REFERIDA AL AGUA 
C TENSUP=TE"ISION SUPERFICIAL• OJ"IAS/CENTIMETAO 
C T=TEMPERATURA DE EBULLICION, GRADOS FAHRENHEIT 
C P=PRESION TOTAL• PSIA 
C DE"ISV=OENSIOAO DEL VAPOR• LB/DIE CURICO 
C 4=CANT!DAD DE VAPOAIZAC!U "I • MILES DE Ld/H~ 

C "LAMDA=CALOR LAT EN TE DEL LIQUIDO OEL PROCESO• ATU/L~ 

C AT=OIFEHE"ICIA íJE TEMPERATURA, GRADOS FAHRENHE IT 
C TL=LONG!TUD DE LOS TU"OS• PIE~ 

C CONDW=CONOUC TI V!DAO DE LA PAHEO JtL TUdO• BTU/HR PIE GRADO FAHREN-
C HE!T 
C rlV=ENTALPIA D~ L VA POR, AT U/Ld 
C HL=ENTALPJA DE L Ll~UI DO • -l TI J/Lfl 
e Sli.PL=SUPERFICIE DOR PIE' LJllJEAL• >-'!E c11Aih<400S/P!E 
C íJU =D!AMET>'I O EXTEH"IO DEL TL1AQ, PIES 
C Ol=D!AME TRO INTERNO OEL foiMÜ• P!t:S 
C V=CANTIOAD OE VaDOHIL AC! U~ · Lg/HH 

FORMATCllF7.3J 
AEAD 3,F111.FN\,F"l2·FlllJ 

~ Fi"tfNl ,F r.i z ,fN3=t=" AC T O ~iS N 11 .A:_., ICJ S i.JArf.A LAS ECLJA~l'1NtS DE Al eA2tA 3 
C Y A4 

3 FORMAT (<+F>i.3l 
RE AD 1 O,( OC ( Il , I = l , 1 7J 

,, Fl"1f<"A f (<'•l ¡ .. ) 
-: =V" < '"'\/-'"1L l 
I=l 

F..JP: l )f"'.J ~V'°'*J • 7 /~** '' • b .J 
F4 L=Wºº0.J"LA~ ~ -/AT 
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F~=<TN<Il*TLl**0.3 

Al=FN*FPl*FPP*FwL/F~ 

wl=Q/(LAHOAl*lOOOl 
FPO=Z**(l/3l*PM**(l/3l/(S**2*CPJ 
FwO=wl**(4/3l*LAMOAl/AT 
FMO=<TN<Il*DO*l2l**C4/3l*TL 
A2=FNl*FPO*FWO/FMO 
FPW=l/CONOW 
F~w=Wl*LAMOAl/AT 

FMw=<DO-OIJ/(TN<Il*ílO*TLl 
A3=FN2*FPW•Fww•F~w 

H'>=l54. 
FP2=l/H5 
FM2=l/(TN(ll*OO*l2*Tll 
A4=FN3*FP2*FWw*F~2 

SUMA=Al+A2+A3+A~ 

A=TN<ll*TL*SXPL 
IFISUMA-1)4,4,5 

5 I=I+l 
IFII-l 7l6•6•R 

H PRINT 9,TNII-ll•AT 

.. 

9 FORMAT<lOX•"EL NUMERO DE TUBOS ES MAYOR QUE CUALQUit:R ARREGLO Y ES 
l"•lP2f.13.6l 

GO TO 50 
4 PRINT 7•AT•TNllJ,Q/A,DCIIJ,DO,A 
7 FORMATC1Hl,///,IOX,"RESULTAD05 DEL REHERVIDOR 11 ,///,lOX, . 

l"'HFERENCIA DE TEMPEflATURA 11 ,o;x,1PEll.4•" GRADOS FAHREllJHEIT' 1 t/,10X 
2 11 NUMERO OE TUBOS" ti 5X d PE 11. 4, ¡,¡O lC, 
3"FLUX DE CALOR 11 ,17X,lPEll.4, 11 BTU/HR PIE CUADRA00 11 o/dOX, 
4 11 tHAMETRO rlE LA CORAZA 11 t9X,lPEllo4•" PULGAOAS 11 ,/,!llXt 
5 11 0IAMETRO EXTERNO DE LOS TUBOS 11 .1XdPEll.4•" PIES"•/tlOX, 
6 11 AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR"•lPEll.4•" PIES CUADRADO<;") 

50 CALL EXIT 
END 
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NOM>-tRE ílEL PROGkMMA 

OIMENSION TNC17l, OCC17l,FJTA~Cl3l,•TAPC13),RLTA~Cl3,13ltEEOTC8l• 
lRET C23l .FT (tl,23) ·Fl (9) ,v s1 (q) ,rlf)t= ( 11 l ,wu C20l 

REAO J7,KNtJANt!AN1JN,INtNtJK . 

1-7 FORMAT<lól?l 
REAO ~.<EEDTIJl•J=l•J~l 

c EEOT=EPSILON EN OTAMETRO TABULADu 
2 FORMATl8Fl0.5l 

REAO 3t<RETlll.I=ldNl 
C RET=NUMERO DE REYNOLDS TA AU LA OO 

3 FORMAT<8110l 
RE AD 4, ( ( F T ( J • I l • l = 1 • IN l 'J= 1 'J ~I l 

C FT=TABLA DEL FACTOR DE FRICCI ON TA~ULAOO 

4 FORMAT<l~f5,4) 
REAO StlTN(KltK=l,KNl 

C TN = VECTOR DEL NUMERO DE TUBOS 
REAO StlDCIKl•~=l•KNl 

C OC = VECTOR OE OIAMETRO DF COP AlA• PULGADAS 
5 FORM l\Tl!IF!0.4) 

READ ót<FITAB<JAl,JA=l.JANl 
C FITAB=FACTOR FI TAAULA DO 

6 FORMATCl3F5.3l 
REAO 7• (XTA~( [A) dA=! dA N) 

C XTAA=VAPORIZACION TABULADA 
7 FORMATCl3F3.2l 

REAO 75,((RLTA1'1(JA t!A),lA=l1! A ~ )1 JA =l. 0AN) 

C RLTA9=TABLA DE LA RELAClON OE Ll wU!DO 
75 FORMAT(F5.3tl2F~.4J 

READ 36,(FJ (IJ,I=l• JKJ •(V <;J (!J 1!=l• J KJ 
C Fl=VECTOR DEL FMCTOR DE CQRRECCiu~ PA~A LA CAIOA OE P~f~ . · ~ 

C VSl=VF CTOR DE LA VEL OC ! OA;> olE SALID A 

REl\O 8 , r<V. HL. V' Trl. T". cv..; . u . TL, ,1¡;_ ·•SL , "L , ¡, . ~ ..ll l· ~4 . ATt A.-'5' Tt.NSUP 
C rlV=ENTALPIA DEL VAPOR1 ATU/L~ 

C HL=ENTALPIA DEL LIQUI DO . RTU / L~ 

~ V=CANT !DAO DE VAPORIZAC!O N• L~I"~ 
Trl=T EMPERATUk~ DEL VAP h< ·· ~ i ,;, , ~ • "-'Af1 ·)<; • lr1"'· '<·11:. l T 
TA=T E.•~>-'E"l4 TUr'lA 'l E FrlULLlC! U"' OEL Lí :•1!1JO • . ;~A 1 10..; Ft.,..,~•:1>.; rlf!T 

\. U=COEFI CIENTE n:: T~A ... -;F•.-> c'·( l6 L' t C~ LO ~ Sl'"iJf_S T., . ,., ,, ¡~ . J!F r¡¡. 
C ORADO GR~QO F Arl~t NHfJT 

e TL=L n~G IT0n OE LOS TU d05 1 >-'1~5 

C DEN SL=OENS!ul\O uEL LlJl1TD,1. L 4/i'it. C r-< 1C' : 
e GC=FACT O ~ J ~ co~vfQ5!0N 

C G=ACELER/\C! ON n i:: LA ';"1A\IE ·~,¡ • .O]t"ISft;u '. '' · 
e EQLO'iA=L 1)1\JGI T11 ·1 E1. 1 1IVAL ,: ' -.¡T ~ Jt- ~ .l f , ¡-.¡.. - I ~ t ~ t .... ~ L ! 1'~ · .;ir ~-.; 



c 
c 
c 

c 
c 
c 
c 
c 
e 
c 
c 
e 

8 

100 

101 
102 

103 
104 
105 
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ATEAPS=DIFFRENC!A DE Tt.,..,PF..IA11 1"1 A tl\ T..l f. LA u IFt..IE "!CP [1E PPf<;I 0'n 
GRADO FAHRENrlEITIPSIA 
TENSUP=TENSION ~ U P F ..IFIC!AL• U[ ~AS/CENT!METHO 
FORMATlllF7,ll . 
READ 4,51PL,AFDT,CONDL•DIT0Vl~CL•CPL, O ENSV0VISCW• D ~ 

SXPL = SUPERFICIE POR PIE LINEAL• PIES CUADRAUOS/ PIE 
AFPT = A../EA DE FLUJO r'OR TUBO, PULí,ll"DAS CIJADRADAS 
CONOL=CO"IDUCTIVIOAD OEL LIQUI OOo RTIJ/1-!R PIE GRAIJO FAHRENHEIT 
OIT=DIAMETRO INTERNO DEL TUBU, PIES 
VISCL=VISCOSIDAD OEL LIQUIDO, LB/rlR PIE 
CPL=CALOR ESPECIFICO DEL LIQUIDO• BTU/LB GRADO FARENHAIT 
DENSV=DENSIDAD DEL VAPOR, LB/PIE CUBICO 
VISCV=VISCOSIDAD DEL VAPOR• LB/HR PIE 
D5=DJAMETRO DE LA TUBERJA DE' SALIDA, PIES 
PR!NT 100t<RET!"ll,M=ld3l 

FORMAT<lrllt//o54Xo"TABLA DEL FACTOR DE FRICCION''•//,7X•"EED RE"•lX 
ltlPE7.ltl2l2X,lPE7,llo/l 

D1l 101 N=l •Jt.¡ 
PRINT l02.EEDT(N),(fTIN•MltM=l•l3l 
CONTINUE 
FORMAT(6Xtf6,5,13<21tF7.6ll 
PRINT l04,(RET( Ml,M=l4o23l 
f)Q 103 N=l•JN 
PRINT 105tEEDT(N),(fT<NoMJ, M=l4oc3l 
CONTINUE 
FORMAT(////tl9X:•" EED RE"•lX,!P E7.lo9l2XtlPE7.llt/l 
FOR~AT(l8X,F6.5ol0<2X•F7. A.l l 

P~INT lOA.olXTAR(M),M=ltIA ~J 

106 FORMAT(4(/J ,:)llt"TAf3LA DE LA PE LAC!Oi'< DE L l l,/UJ D0",//,20 .< o"fl X " 
l,F5,4tl2<2XoF5,4l•/l 

DO 107 N=l•JAN 
DRit.¡T 108,FITAB( N ),(RLTAB( N , ~) ,M=loJANl 

107 CUNTINUE 
108 FORMATl18XoF6.4,2XoF5.1ol2(2 X,F5.4ll 

Q=V<>(HV-Hll ; AT=TH-T F! ; !TE R=l ; K=l 
33 JF(K-t.¡ll9•19,1A 
18 PRINT l'> 
16 FORMAT(/dOX,"NO HAY ARREGLO SUP i:.'-l ! OR"J 

GO TO 50 
19 TNT=Tt.¡CKl ; DCT=DCIKl ; !TE=l 

4=TNT<>TL"S~ P L 

U=Q/(A<>ATl 
íl".:A=U<>AT 
VELLl'1=1.5 

3? wT=VELLl~*TNT*AFPT<>DENSL/14•• 
GTT=~T/ITNT<>AFPT/144 , ) 

CQ~FC 0=(0. 0 ? 3* C 1l~U L/ D ITl"136 D O, R~ IT•:rr1v 1SC L l*º0 .1 *{C PL *V l SC L/C0N 
1 DL l <><>Q. 4 
ATEAL=J.l 4 l 6 *DTT * T ~ T ·cn~ F cr ••T / ( 3 ~0r . * · T O (UL ) 

APEAL= fl ENSL* G/(144,*b C) 
pµEPP=AT E AJS/(ATEA~S+ AT~ AL/A~ º ~ Ll 

ALBC=P..> "-µ•-'*TL 
TLDF=TL-AL'lC 
AUMTL=TL i) f/IO. 
X T =V/ ( lo T <> 3 "> G 1¡ , l 
IFIXT-0 , _1) 7~ .7q. 7'1 

/.:¡ K=i<+ 1 
G ,., T ~J j -~ 

1~ ll'J(:XT/11. 



FI=<OENSV/0tN5Ll**0.5*<Vl~CL/VlSCVl**O.l 

REL=OIT*J600 .*GTT/VISCL 
FTUb=0.002S5R/4EL**0.255 
APTED=FTUH*(GTT*3~00.l**2 * All M TL*l44o/C5.22*10**10*DIT*(DENSL**?./62 

1. 5)) 
VV=l./OENSV 
Vl=l ./IJENSL 
X=XINc;x1=0.0IA~=u.o 

34 X2=<Xl+X)/2. 
WL=WT*ll.-X2l 
WV=WT*X2 
FR=((Wl*VL•wv•VVl/(TNT•AFPT/144.))tttt2/lDIT•G) 
FRlOO=FR/100. 
CALL INTEPPlFI.-2.FITAA,XTAR,RLTAB,M,RL,JAN•IANl 
IF1Ml20o20•21 

20 PRINT 27 
27 FORMATl///910Xo"LOS VALORES DF: L r<ENGLON ANTERIOR SON DE LA TABLA O 

lE LA RELACION DE LIQUI00"1 
GO TO 50 

21 RV=l.-RL 
YL=WL*Vl/IWL*VL+WV*VVl 
DENSDF=DENSL*RL•OE NSV*RV 
APOF=DENSIJF*(APTED+O.R438-0.dJ75*YL+O.Olll*FR100+7.225•YL•FRl00-19 

l.245*YL**2*FR100+0.000565*FR100**2-0.Q473•YL*FR100**2+0.0556*YL** 2 
2*FR100**2+13.337*Yl**3*FR100**3l 

B=G•lwL+WVl*AlJMTL/(GC*IWL*VL+WV*\111)) 
AP=IAP+APOF+Bl 
IFIABS(X-XTl-0.0001>2 8·~8 .35 

35 Xl=X 
· X=X+XI NC 

GO TO 34 
28 CALL !NTERPlF!,~f,FIT AA .XTA ~ • R LT A ~, M,Rl T•JANo!A N l 

IFIMl71->t76•77 
76 PRINT 27 

GO TO 50 · 
77 REDF=DIT*3600.<"-TT/lll!SCL*RLT+VlSCV•CJ .--<LTl l 

EED=0. 00 015/ 0S 
CALL INTERPIEEO •RE OF,EEOT.RET,FT•M,F5,JN•!Nl 
IF 1111> 22•22•2'l 

22 PRINT 23 
?3 FOR'4 ATC///dOX,"L 05 NU"!E4 0S DEL ><1E "' GLON A"I TER104 SON DE LA TA;,LA tJ 

lEL FACTOR OE F ~lC CT ON '' > 
Gú TO 5 0 

29 QU=REOF*OENSV•0.085/lúENSL*OSl 
A~S=0.5*(C256.5*YL**2-2.2?.6*YL*ALOGCQUl•0.005132*(ALOGIQltl l** ? +O.¿ 
1215*Yl*(ALO G l QU ll 0•2-1814*YL 0 •3l°FR•FS•<RV•OENSV+~L2*0ENSLl) 
OfNSOF=OENSL*RLT+~ENSV•(l, - ~LTl 

vS=~T/(0ENSDF*l3.l4lb0 0S 0•?1~.>> 

C4LL T'tTE _, (V<;;, !SI .F¡ •"• f:>,1' .0> 
IF ¡.-.. 1 ?4 •24• 25 

24 P-<INT JO 
.l!l f flRMAf(///.IO~o' ' L•l<: V4L O'< .:; ' ó:L ~c '• " L ·l· ¡ ANft ><l ! U•< " ·)· L' E l4 T4 4 L ~ ·1 

lEL PAR4~tf. TRCl f" 1 
G'J ro "º 

o"> AP 5T=F' l lu<:~»F" ? »ll P<:: 

A ..... T=A..J+ ...¡¡,., "l r 
A L TL ! " = ~ ~f/" -.; 
u· l ~I_ TL 1 l - r~ 1 l 1• 1 1 . ! 

1 1 v 1-_1_Lr 1:i -:::vJ...:LL.l J - \ • '·

r•cvfLLl .ll 1 ' · ' >, ' ' 



13 ITE=ITt:+l 
IF<ITE.GT.10) lill TO ~O 

GO TO 3<' 
!? PRINT 14 

-llO-

14 FORMATl///.\OX,"E~ROR• NO CO«VE ,J.., l O. VfLLI <i=O"l 
GO TO SO 

11 PR=CPL*VISCL/CO~OL 
fF' CR-EL-SOO O )Q910,, i 5 

15 H=!0.023*CONOL/DITJ<>REL**0.8*PR**0.4 
GO TO 26 

9 IF!REL-2000.l3lt31,38 
38 H=!0,0?7S<>CONDL/DITl*REL**0• 6~*P H **0 ,4 

GO TO 26 
31 H= (o. l 83*CONOL/ 1) I Tl <>REL **º. s4s<>PH** o. 4 
?6 I=l!X=XINC 
41 CALL INTERP(F!,ÁtFITAd•XTA ~•KL TA8,M,RLl!Il•JANtlANl 

IF!Ml47t47t48 
47 Pl<INT 49 
49 FORMAT!//,lOX, 11 LOS VALO RES DEL RENGLON ANTERIOR SON OE LA TABLA DE 

l LA RELACION DE LIQUIDO·"> 
GO TO SO 

4~ HOF!Il=H*(l,/RLl!Ill**0. 8 
IF!A~S!X-XTl-O.OOOll40,40,39 

39 X=X+XINC 
I=I+l 
IF<I.GT.lllGO TO 50 
GO TO 41 

40 B=O.OIC=I 
00 42 J=l ,y 
3=8+>1DF!Jl 

42 C0NTINUE 
HOFPR"4=8/C 
>1T=(H*AL8C+HDFP~M*(TL-AL8Cl l/TL 
UO=l.l<l./HT+l.12500.l 
QEAl=UD*AT 
!F((QEAl-QEAl-?Ul44,4J,43 

44 ITER=ITER+l ; K=K+l 
IF!ITER.GT.30l GJ TO ~O 

GO TO 33 
43 PRINT 46.HT,uO,VELLI Q1WT1Qt:A 1TNT 
41' F0i>" AT!l'1lo///1IOX,"COEFICIE !l<TE INTERN 0"•llX,]PEl l,'+t 2Xt 

l""Tll/(rlRl !GRAl!O FAHRENt-<E!Tl (P!t: C1JAD'ib.1)0)"t/tl<1X1 
;:>"e() i:: F l e I E~ TE 1) F ¡) I s F " I o" . ~ ~ • 1 ;::>E 1 l • 4 • ¿ ( ... R T '. I / ( ..; .; ) ( _; .. t. ,-) . J F A'"'· 'I F \i ... f 1 T 1 
3!PIE CUADRAOOl 11 ./dOX1 
4"VELOCIOAD DE ENTRADA OE L Ll'l"t2!!.tlPEl!.4.2Xt 11 PIE 5 ;.lJ¡> SEG U"l00"•/• 
SlQX,"GASTO TOTAL"tl"XtlPEll.4,2X•"Ll ~><AS POR SEGUND O",/tlOX, 
~ 11 F L u¡( o E el\ Lo R" ,¡ 7 X • 1 ,Ji:: l 1 • 4 • ? X • '"3 Tu/ ( .... ., ) ( p r E e u A f)..,, ,\ t . J ) " • / • 1 o X • 
7u¿L NUME~d 1JE T <1 ~1JS ES"•"' ·•.J?F]l ... 1 

""º Cl\LL EX! T 
E'lD 



-111-

tJI"1E;'>ISl0'1 TN ( ? 7) .::e ( 1 7) ,cc,J ( 1 2 ) 
C01'"1<1"/ALFAt ..;.:L, ' J1 1, o r.111 sL. v · ;¡r .... J.A<"! . i>,, , ,,y .r¡_,f, nt.rJlf' l 
COMMON/GAMMA/ V l\• Vl2 •~~A S1 

-<F. A[l ? ,N 

? F.<•><•<<IT(J7I 1) 
~FA!I l, V, AFPT, 0i::: ' ;S'J , Ot. 1·' 5L , 11 I '->CV , V f )CL • ü I T, Cf'L , <;,)Nl1L, T ".l, TH. LAMDA, TL 

] , 11/,YLo S,(P l 
C V=CA'Hl!!An ;)¡:_ vo->Ul! ZAC!'l• , L~/1-. . , 

C AFPT=ARE A !IE é ¡_ , ;,¡1 , P•)K JtJ ;>O , »U L 0.4.J l\ <; 

e OF N<;v: 1}f:r<S !Oll l.J ,•':.L VA"º" ' L '''"·r-: CUk[(·1 
e . íFo NSL=Df. 'JSIOAl) l)f:L L T<Jllf 1J(I , l -</..>lf CUii!Cú 
e VIS~V=VI ~C0SIOIO 0EL ¡adl)p, L~ /~~ P!t: 
C VfS CL =VISCl)Si i1 t1 [1 i'ti'' L Ll'l•II1)0o ¡__y . .,,., r'Jt: 
C OTT=OPMfT,.>ü ! 1•1 TF •' 'JI) •H·:L T ' 1r') , "';é':i 
C C"L=C.l,.>AC! •) A(> i:UL•'" IflCA "lfl Ll .n l '•L • n f U/Lri 0:-<Ai) C 1-~-i.J[NMEIT 

C CO~OL-=CO·~O :JC'í!V!f1A1> Tt:'< "'l CA OFL Ll•lUl"lO, " TJJ/PJE 3'<AU0 F .AHkF. NHE IT 
C H'l 
C T~=TE~Dt:"AT IJ><A . 'E E'llJLL IC! ON • G".\• .: 05 t<l\Nt<JNt: 
e T-i=TE~PE~AT IJKA ·lE L v~"º" ~F U•jlJA, •)'1>1JOS ""''•K ! Nt' 
e LA ·"uA=Cl\L'l" Lar .,r~- !)': L LJ•.JuJ C"' "t L pr.,oct::;L·· ~T' J IL" 

C: Tt_=L O•·I\> I T'.Jí) 11~ L 'J<: T!J <·}'; • P l ES 
C "+ l/ =l".NT!>L->J f ,-¡ ¡:-¡_ vA DJ .:i, rlf • l/Lrl 
C ;.;¡:f'.:•JTO,¡_Ojll 1,¡ 1_!QIJJ .l •) , < T•/._ ~ 

e S( .J L:::::'-,· ! ~t:~~ICIF ...:> 111-( .Ji~ LI' r-.i.. 1_ ..... If.' ) r·J'l 1 ' ~.C,1)•)C.::.¡_;;¡~

F 1) t-\l ... 4,l T ( , ,i:' l.,. u.> 
.:,;,_ o.n ~ , ( .1c < I l , 1-= l. ~ > 

e 11r: ::vr c:T 1_14 OF. :_.., r '"' . q: .. r .~·1-:' 

:; F.)';..{ .. 4 n T(l~F~.?J 

Rt~D " "• !T" ( l J, [-= i · \I> 
C T ·J =:;\J é\:Tú~ :•il ";1... . .... - ~1 _' ·, --. r. , .. .; 

·~., Fl)q'1Af( '.:'Jí~) 

'f.,-: tl . ) 1 : . = l 
cr.~ et )= ::: : ·.,., .• .::i. ·-= . , ..., 

·...J •TT ?=.....,( _if·., ... ' • .. ),~ '"'!_ , .''. ... ·1' ~': ~ · 1 

tfLfT=l .11- 0.:-( . \ • .-:. • ., .. ~ ·1 + 11 . ~ .. 1-;-~1 ·-! ( 1 r r ;) "T" • . ;;,. 
' e 

12 
t \T T::. l l ':..-~:- ,;) 1, r 



fo C í=!l-Xl *~ l.l ~ *FILTT *º~ 

crµ1-N+l>=~ -c r1 • ~ 
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l <•<1= !CCP ! · ,'.'+l >+eco ( "'11l1;;. 
St1"4A=C:U"A+ ~.<E A 
l F" ( N!\J-1 .l 7. 7 . ... 
Ct::Pl=CCP 1 Al\J+l l : XI =k 

•=X+IJ,01 : l'"J= " •+l 
r.0 rn -1 

,q !Fl"4\l. E •J.1n1r, ·1 ru 10 
•=x+n.1n : "'"1 = · 1 ~ !+l 

r, n TO 4 

l n cc.i2:s l1" A 
A"'=ALí'IGl íl !CCP?/CCPl l IAL OG ! 11 (X/Xl) 
A,J =CCP <'.'"X** (-1\•A ) 

X=ll.01; ,., ~~ =l 

iJ XTT=S!OENSV,üE\J~L,VISCL,VISCV.Ál 
rll= l <J "" C l. '131 3 +O. 41:> 7<' «L OG l O 1 X T T l - ú . O 7 9* ( llLOGl O hXT T l l '"' 2 l I i O O 
~F T A=CCl-Xl**2/~L+1**2*DtNSL/CCl-Rll*OEl\JSVl-ll/OE~Sl 

!F(MN-llll•ll•l2 
JI RfTAl=qETA ; Xl~A 

X=X+0,05 ; MN=MN+l 
¡;() TO 13 

12 AY=AL0GlOCBETA/~ETAll/AL0GlQC~ / Jll 

A~=AETA"X"*l-AYl ; I=O . 
1 I=I+l : AT=TH-Hs 

IF C I-"1)4,4,95 
q<, P>l!NT 94.,H 

44 FO'<i'IAT 1 /,¡O X, "EL 'IU"IEH'O DE .T'JBOS ES _MAYOR QÜE CUALQU l ER ARREGLO"• l 
1PE13 .6l 

GO TO <;Q 
4 NT=TN 1 I l ; fJCT =; DC C I l 

A=TNlll*SXPL*Tl ; Q=V *IHV-Hl l U=Q/(A<>ATl 
DENDFl=OE"ISL*RL+OENSV*Cl-QL) 
~U=0.20 

?" F=0.0002 : REL=ll.85 ; IT=l ; QMASl =lO RMAS2=30 
Vl l=W CRMASl l 
lll2=wCRMAS2l 
I TE>l=O 

f6 RM AS1=T(H l' A3 2 l 
Vl 3=-"1 ('<M~S l l 

IFIAi1SIV13l.LT.-.)t;n TO 14 
3 0 Q"ASl=RM .. S2 1 V!l=Vlc 

Q•,S2=~Nl~S3 : Vlc=V l 3 : rr·~=!Tf ~ •l 

I F 1 I Ti'" P-3 O l 1 ó • h, 1 7 
17 PR! NT l8 
li<· Fl~MATl///d Ox . · • Nv :-1AY C•J': /ER GEN CIA fN >< MA:, ! 11 ) 

1;0 T() '>Ü 

J 4 RC:Q , 0dl35 ; r,r-=v<>R -~AS31( ~ F"J*TN(ll/}44) 

R'O Y= !l l T* •3 T I V¡ .:;r:;1 _ . : PR=CPL "" 1 ::iCL /CO'lfl l 
.-.=CO.J ¿j "C (l'1flL/ • ITl" 'i·: Y<>* n • "" " ><* * 0 .4 
V € L= G T/C 0E~ SL • ~ ~00l 

X T T=S ( 1 J~ ',J~ 11 • .. , ¡... '': .... L • v 1 '3 CL •V T ~ C J , ~ T} 
R 1 = l íl * * ( l • -i 3 l 3 .. " • '"' 7 <>.~ L ,). i l '· l 'T T l - ·' , O 7 ~ * 1 AL ' l h l U 1 \ T T l l * *? ) I 1 .J L· 

I) ¿ NS L'F = ~J': 1·J ~ L -:i....,L • :") F ,,,..., "* ( 1- ~ L J 

l f" ( A':< 5 ( 1) E'' <; '.l F - i) .- " ' ' 1 I' 1 l - l l =; 1 • '? l , ~ ? 

'i? OENOF l =Dt: 1; '-,1JF 
Gíl T') 25 

<; 1 V t- L 1 =;G T / 1 l' f \. S '1 F" "' 1 ,., n l l 
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( TL/=L • ~,,·(~J T•'' 1\.:- !_ ...:. / ;1 ~ ·"- ¡J :- rk. ¡ ... '-. · '""1 •-. Li• ...iyc-.:._ 

TI V=l'""' •.oO ·> L 4 '•P<· ·•1f<> " c ·<SV/ f)<>t- 1. "(J'-. L t-vf. Ll+(l/11'.?*~l)"(VF.Ll<><•l).2 

- v:: L''"''·' · ?> 1 
If !TLlllTL. GT . '). 1) Gü TO 3 
1 F ( ABS ( T LV ITL- (Jt •>-O. O 1 > '>•?O'? O 

h IF<TLV/TL- 0 .2)1'1'1<0;.J 
20 'l ' l=TLlllTL: IT= lT +l: JTt:-<-=•l 

IF<IT- ¿O )J0,30, 2 2 
22 PRINT 23 
21 F llfHo!AT(//,JOX," "13 CONVERGIO EN QU Y t:N TLV"l 

G0 TO <;O 
]Q Ul=<<TL-TLV)/(\/(Q"VEL1"" 0 ,8l+U,00135>+TLV"Hl/TL 

tF<<Ul-Ul,LT.!'ll\JO TO 3 
P ><l"JT ? <+ ,_. T , NT, JCT .H, \ 1,lll o TLV.><MASJ,)(f "i/A 

¿4 F D><MAT(1Hl.t//,]Jt"''"'".:SLILT40JS 'll:.L RE.HERll!OOil ",//,lOX, 
l"OÍFE-ll:.\IC[A DE Ti:M»¿RATUt<A" • l ')x . lPU 3.6." Gr1ADOS FAHRENHE.!T''•I• 10 
1 X• 
2"NU,.,.F:RO OE TU'l •) S ",2sx.1PE 1 •• .,.;,i ux, 
3 11 01A "1 t:TRO Dt:: LA CORAZA 11 ,l<.;lC.dPE13,6, 11 PULGADAS"•l'10X• 
4 11 COIOFICIE"JTE OE CALOR SE"<<:;I8LF",ll1.olPtl3.6•" 8TU /H R PIE CUADRADO 
3 GRADO FAH AENHfIT 11 ./,lOXt 
4 11 COEFICIENTE UE DlSENlD"•l8Xtlr1El3.6,•1 BTU/HA PIE CUAORAnO GRt\00 
4FQHRENHEIT"•l•lºX• 
5 11 COEFIC IE NTE TU<l'IO[)! N~M I C C·"d'iX ol i"tl3 .t>•" l:lTtJ /r<o< PIE CUAO,;¡f\L)O GRA 
500 Ff<HHEl\IHEIT"•/•lOX• 
b 11 LONGITUO OE LA ZON A JE CALOR SE\1Sl~Lf 1 1 ,3X,1PE13.6t 11 PlES"ololOXt 
7"REClRCULACION"t27X,JPEl3.li•'' L~ DE LlQUIDO/LR DE VAPOR 11 ,1.1dxo 
R'"I APDR l Z AC l ON",.? !"!X• l PE 13. li , ¡ • l O X• 
~"FLUX DE C it Lü'"1"•27~.!::>El3.hl 

• J CALL. EXIT 
END 
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KERN/RI/• 

C METODO DE KERN PARA REH ERl/ID ORES DE TERMOSIFON VERTICALES 

c 
c 
e 
c 
c 
e 
e 
e 
e 
c 
e 
e 
e 
e 
c 
c 
e 
e 
e 
e 

c 

c 

11 

DIMENSION TN!20J, DC<20l 
READ ll•N 

FORMAT(l2l 
READ i.v,rB.Hl/,HL,QEA.TLtSXPL,PT,TH,PM;DENS.AFPT•l/ISC,oI.HO.CONDt 

lCPtDE . -
V = CANTIDA D DE VAPORES PRODUCIDOS, L9/HR 
TB = TEMPERATURA DE EHULLICION, GRADOS RANKINE 
HV = ENTALPIA DEL VAPOR, ATU/LB 
HL = ENTAU'IA DEL LIQUIDO, flTlJ/Lt> 
QEA = FLUX DE CALOR PERMISIBLE• HTU/HR PIE CUADRADO 
TL = LONGITUD DE LOS TUBOS, PIES 
SXPL = SUPERFICIE POR PIE LINEAL• PIES CUADRADOS/PIE 
PT = PRESION DE OPERACION, PSIG 
TH = TEMPERATURA DEL VAPOR DE AGUA, GRADOS RANKINE 
PM = PESO MOLECULAR 
DENS DENSIDAD DEL LIQUIDO• L9/PIE CURICO 
AFPT = AREA DE FLUJO POR lUHO, PULGADAS CUADRADAS 
l/ISC = l/ISCOSJDIO DEL LJQUJDU, LB/PIE SEGUNDO 
DI = DIAMETRO INTE RNO DEL ruso. PIES 
HO = COEFICIENTE DEL VAPOR DE AGUA, BTU/HR GRADO FAHRENHEIT PIE -
CUADRADO 
CllND = CONDUCT IVIDAD TERMICA OEL LIQUJUOt BTU/HR GRADO FAHRE"lofHEIT
PIE 
CP = CALOR ESPECIFICO DEL LIQUJno, BTU/Ld GRAOO FAHRENHEIT 
DE = DIAM ETRO EXTERNO DEL rugo, ~IES 

FüRMAT(8fl0.4) 
PEllD lt< DC<Il.I= lt Nl 
OC = VECTOR DE DIAMETRO UE CORAZA• PULGADAS 
Rt::AU l .!TN<Ild=ltNl 
TN = VECTOR DEL NUMERO DE TUHOS 
IJ= V<> ( ..;v-ril) ; A T= TH -T d 
I=l 

3 A=TN<Il*TL*SX PL 
JF(Q/A-12000l5t 5 •4 

4 I=l+l 
I F <I-NJ ],3,95 

45 PRI ;H -14,TN<l-lloAT 

'-14 FORMAT< 50X, 00 EL ' ·ll l"lt ·«l DF f 'J~OS ES ".IP2,-J 3.6l 
GO TO 50 

'> í "< T=T N< I) 
DC T=OC<Il 
•Jl \:Q/ ( A<>AT) 
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OENSV=PM/(359.•<To/4q2.l*(l4.7/(PT+l4,7))) 
VV=l.IOENSV 
VL=l,/(62.~•0El'./5) 

C.:>.NTL=V*4. 
VllLL=CANTL*VL 
VOLV=V•VV 
VO=<VOLL+VOLV>l<~.•Vl 
Z=ALOGJO(VO/VLl 
Z3DP=<<2.3•TL/l44ol/{V0-VL>>•z 
ATT=TNT•AFPT/144. 
GT=V•S,/ATT 
RET=OI•GT/VISC 
F=.002858/RET••.255 
OENSP=<OENS+l./!V0•62.5ll/2. 
APT=<F•GT••2.•TLl/!S.22*lO••lO•Ol•DENSPl 
APTOT=APt+Z3DP 
ALTLIQ=APTOT/<OENS•62.S/144.l 
IF!ALTLIQ-TLl7t7t6 

6 PRINT 12,Q.AToTNT.AtDCT,uo.ATT.RET,TLtF,APTOT.ALTLIQ,HI.UCtRO 
TL=TL-1. 
GO TO 3 

7 HJ=O.Ol6925*RET 0 •0,83492 
Hl=!HJ•COND/Dil*lCP•VISC/CONDl••Oo3333 
IF!HI-300,)8,8.9 

9 PRINT lOtHI 
10 FORMAT< 50Xt"HI MAYOR QUE 300 E IGUAL A"•lPEll.41 

Hl=300. 
8 HIO=Hl<>DI/DE 

UC=HIO•HO/!HIO+HO) 
RO=<UC-UDl/!UC•UDI 
IF!RD-0.00314t96t96 

96 
12 

PHINT l2•Q•ATtTNT tAtDCT, UOoATTtRET,TLoFtAPTOToALTLIY,HI,UCtRD 
FORMA T (// ¡, 1 OX, "RESULTA DO S DEL REHERVIDOH 11 .I ¡, ¡ OX • 

l 11 CALO R T.-lANSFE¡:¡JDQ 11 ,qx,lP!:ll•4•" BTU/HR"t/tlOXt 
2"0 IFEF¡ENC I A DE TEMPERA TURAS" t l PE 11. 4 •" GRADOS F AHRENHE IT 11 , ¡, 10)'. • 
]"NUMERO DE TUBOS 11 tll)f.tlPEll.4tltlOXt 
4"AREA DE TRANSFERENCIA 11 tSX~lPEll•4•" PIES CUADRADOS"•ltlOXt 
5 11 0IAMETRO DE LA CORAZA 11 t5XolPF!lo4t" 
6 11 COEFICIENTE DE DISENI0 11 •4XtlPEll,4," 
6AHRENHEIT11,¡,¡nl(, 

PULGADAS"o/tlOXt 
BTU/HR PIE CUADRADO G"ADO F 

7"AREA DE FLUJO TOTAL"o7XtlºEl ¡ ,4,n PIES CUA0t-<Af)'1S"•/olOX, 
8"NU~ERO OE REY"IOLi)S" o~X.lPElJ .... 1.1ox. 
9 11 L'] ·'Jl..:dTUlJ ·lf L n ..., f1J 1·'~ 11 . sx .1¡,...l ~ 11 . ...... ..;It~ 11 .1,1vx111 

l 11 fACTO~ OE FRICC I ON"tMX olDfll,4,/ol OX • 
211 CAIDA DE PHESION TOTAL"••XtlPEll.4, 11 PSI"•lol01, 
3"Al TURA DEL LHlUI00 11 t8Xt lPEl J ,4, 11 ºIES" •/• l u X o 
4 11 COEFJC!ENTE llt: T~A NSFEREN-"• I • l O~ •"C! A OE (t;L'1.-<" • l'-l(o JPEJ l ,4," '1 

4TU/HR ,.>{f CUAIHAOO .GR:.oo FAHHEN ... EIT"tl·!Ox. 
5 11 COEFICIENTE S•".' ! ü• •, '<.< .JPF!l.4•" RTU/-tR ;:> JE CU A0-<AilL• Gl< AO O ¡. 4~"'t " 

')111: l T"•l• l 0X • 
6"F"CT t1,-· ·)E C.NS>ILJA •ilf',f0" ·3A• l-'E ll. 4) 

-,O CO.LL F<JT 
E ~o 
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NOMBRE OEL P~OGRAMA 

DIMENSION TN<20ltDAZT<20l 
READ ltKNtN 

FORMAT(2I2l 
~EAD 2tHVtHL•VtTH,T8,TLtU,Hl•DE,HO 
HV = ENTALPIA DEL VAPOR, BTU/LB 
HL = ENTALPIA DEL LIQUIDO, BTU/LB 
V = CANTIDAD DE VAPOHIZACION, LR/HR 

KERN/KETTLE. 

TH = TEMPEHATUR A DEL YAPOP DE AGUA, GRADOS RANKINE 
TB = TEMPERATURA DE EBULLICI ON, GRADOS RANKINE 
TL = LONGITUD OE LOS rusos. PIES 
U = COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR SUPUESTO, BTU/HR PIE ~ 
CUADRADO GRADO FAHRENHEIT 
HI = COEFICIENTE INTERNO DEL VAPOR DE AGUA• BTU/HR PIE CUADRADO -
GRADO FAHRENHEIT 
OE=DIAMETRO EXTERNO DEL TUBO• PIES 
HO = COEFICIENTE EXTERNO SUPUESTO. BTU/HR PIE CUAORAOO GRADO FAH
RENHE IT 
F0RMAT<l3Ffi.Ol 
READ 15,SXPL,AFPT,OI 
5XPL = SUPERFICIE POR PIE LINEAL• PIES CUADRAD0S/PIE 
AFPT = AREA DE FLUJO ~OR TUB0, PULGADAS CUADRADAS 
OI = DIAMETRO INTERNO DE LOS TU BOS, PIES 
F0f<MATl10F5.4l 
REAL) 3,(TN(K),K=ltKNl 

C TN = VECTOR DE L NUMERO DE TUHOS 
3 Fth~MAT<20I4J 

;(r:.A ü 28• (DAZT<KJ •K=l•K ''ll 
l DA Z í = ~ECTUR OE U!AMET R0 S DE CUHAZAt PULGADAS 

28 FORMAT<l6F5.2l 
Q=V" < HV-11U 1 AT=TH-Fl 
I=O ; ITE=O 

4 I=I+l ; ITE=ITE+l 
lt' 11-K ,~l 6,6,7 
P>ll!llT ·".T'IT •AT 

rt FOHMAT<l/,lOK, 11 f.L NUMERO llE TUBOS ES MAYOR QUE CUALtW!€R ARREtilll Y 
1 €S 11 ol>'2El3 .(>J 



r,;1 T:) 'iO 
~ A=T~(ll"TL*SXPL 

!F(~/A-1 200 0)50 5 1• 

~ T~T=TN(!) ; úA7 =0AlT(I) 
IJ.J ~rJ/(A"AT> ; ..;IQ=H I•>.lI/üE 
T•=T H+i;I O* AT/(HI O+HO I 

-11?-

C T~ = T~MPERATURA OE LA PAP EO• GRADOS RAN~!NE 
ATw=Tw-T>l 
11=ATw<><>2,21\5 
IF (H-300> l3t 13.14 

14 Pl.IINT z3,1-1 
2 J FORMA T( 10Xo 11 H ES MAYOf< QUE 300 E IGUAL A "olPEll.4) 

H=300, 
13 UC =nI O*H/(HIO+H) 

PO=(UC-UUl/(UC<>UDI 
IF<R0-0.003)4,l OtlO 

10 PKINT 19tTNT.uc.uD .RDtHtAT~tQ/A,Tw.IT E 

l'l FORMAT{l//olQ)(,"RESULTAO O<; DEL ~EHERVIDOR"t//dOX, 
l""IUMEPO DE TU80S"t8XtlPEll.4t/tlOX, 
2 11 COEFICIENTE SUCI0 11 t6X1lPE!J.4,n ATU/HR PIE CUADPAQO GRADO FAHREN 
2HEIT 11 tltl0Xt 
)"COEFICIENTE lIMPI0 11 tSX.lPEll.4.'' ATU/"1R P(E CUA DRADO GRADO F411Rf 
3NrlEIT 11 t/tlOX, 
4 11 FACTOR DE ENSUC!A~IE N TO". lPEl l .4t1, 1ox. 
6 11 COEFICIENT E TnTAL"t6XtlPEll.4t" BTU/1-fP PIE CUADRADO GRADO FAHPf•¡ 
6HF.IT",/tl0Xt 
5"1)!fE'lENCIA DE TE,,.PERATU"./tlOX." RA ENT>IE LA PAREO y El ... ,.iox . 
5"flUl00"tl7X.lPEll.4•" G>IADO<; fAHRENHEIT 11 o/ol OX • 
7"fLUX DE CALOR 11 •lOX,lPEll.4t" BTU/HR PIE CUAO'lADO "tldQX, 
8 11 Tt:Mt>ERATUPA DE LA PAHEO",lPEll.4•ª GPAOOS RAN1<INE"t/dOX, 
9"lTERACl0N "•l4~•lPEll.4) 

'>0 CALL EXIT 
Er~O 
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NOM~HE DEL PROGWA~A PAL <;MA/·K ETTLE. 

C METODO DE PALEN SMALL PARA REHERVIDORES TIPO KETTLE 

e 
e 

e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 
e 

2 

DIMENSION TN!l7ltDAZTl17> 
ilEAD l tKN.tBETAL 

BETAL = COEFICIE"JTE DE EXPANSION TERMICA DEL LIQUIDO, l/GRADO HAN
KINE 
FORMATllI2tF7.6l 
READ 2tTH,T8tCONDWtHLtHitVtHLIQ,HVtCS,LAMOAtPtTL 
TH = TEMPE RA TURA DEL VAPOR DE AGUA, GRADOS RANKINE 
TB = TEMPERATURA DE EBULLICION DEL LIQUIDO, GRADOS RANKINE 
CONO• = CONDUCTIVIDAD TERMICA DE LA PAHEO, BTU/HR GRADO FAHRE "'HtlT 
. PIE 
HL = COEFICIENTE DE EBULLICION NUCLEADA PARA UN SOLO TUBO, ~ TU/HR 

PIE CUADRADO GRA DO FAHRENHEIT 
HI = COEFICIENTE INTERNO DEL VAPOR DE AGUA, BTU/HR PIE CUADRADO -
GHAOO FAHRENHEIT 
V = VAPORlZAClON TOTAL, LB/HR 
HLIQ = ENTALPIA DEL LIQUIDO• BTU/LB 
HV = ENTALPIA DEL vAPO~ ~TU/LB 
es = FACTOR DE LA SUPERFICIE 
LAMDA = CALOR LATENTE DE VAPORIZACION, BTU/LB 
P = PRESION DE OPERACIONt PSIA 
TL = LONGITUD DE LOS TUAOS, PIES 
FORMAT l13f() , n) 
RFAíl i . u E . nJ . st 0 L o CPL , ( ( 1 . ~ L ·' ~ N~ J 0 , HF .~ lSC L 

C DE = DIAMETHO EATERNO• Plf 5 
C DI = OIAMETRO INTERNO• PIFS 
C SKPL = SUPERFICIE POR PIE LINEAL• PIE CUADRADO/PIE 
e CPL = CALOR ESPECIFICO f)fl L1 nu 1u o . >JTUIL" GRADO FAHHf"<.HEIT 
C CONDL = CO"JDUC T!V IrlAO TE~"ICA íltL LJQUI0 <1 o BT U/t<R PIE GRA'lO ~-.iH-

C RIONHE!T 
C Tt':NSUP = TENS!'lN SlJPEo.1> I C!A L• LeF/.>IE 
e fff = Pt':S I5TEN CI ~ ,.,, • ..., c:;urJA~!E--.Tú lNP:. .. NO• '"'" P I• cu ~DRAPO liJ.14 1)<) 

C FAH~E ~HE!TIHTU 

e VISCL = vJSC OS J n.i~ 1l t:L LI ': c1 I J0 . L-< /Plf HR 
3 F•JR .. ATIHl'°<;.4) 

;;.,;AD 4o(T>J('<)oo<"l• ... \Jl 
" • · Jk..,AT <2 :)[4 > 
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~-O 28t ([)AZT (Kl •K=l tKNl 
C OAZT = VECTOR DE OIAMETR05 DE CORAZA, PULGADAS 

~8 FORMAT<l6F5,2l 
READ 29,0ENSL,DENSV,P!TCH,G 

C OENSL DENSIDAD DEL LIQUIDO, LB/PIE CUBICO 
C DENSV = DENSIDAD DEL VAPOQ, LA/PIE CURICO 
C PITCH = ESPACIAMIENTO E~TRE LOS TUBOS, PULGADAS 
C G = ACELERACION DE LA GRAVEDAD, PIES/HR CUADRADA 

?9 FORMATC3FS,2,Fl0,0l 
Q=V* (HV-HlIQJ ; AT=TH-TB ; XW = <DE-DI l /2 
RW=CXW/CONOWl*SXPL*ALOGCDE/ülJ/tSXPL-(3,1416*Dill 
RP=RW+tW ; I T=l ; I =O 

5 I=I+l 
IFCI-KNJ7,7,B 

8 PRINT 9tTNTtAT 

e¡ FORMA T C // .l O X, 11 EL NUMERO OE TUBOS ES MAYOR• QUE CUALQUIER ARREGLO Y 
l ES 11 ,1P2El3.6l 

GO TO 50 
7 A=TNCll*TL*SXPL ; Ul=Q/(A*ATl 

HL=l/Cl/Ul-DE/CDI*Hll-RPl 
TNT=TNCil ; DAZ=DAZTCI> & QEA=Q/A 
IFCQEA-12000llOtl0,5 

10 Hll=0,225*CS*CUl*AT*CPL/LAMDAl**0,69*Cl44,*P*CONDL/TENSUPl**0,3l*C 
lOENSL/DENSV-l,l**0.33 

IFCCHL1-Hll-10l5tl2,12 
12 ATB=Ul*AT/Hll 

IFCAT9.6T,AlGO TO 17 
HLl=HLl+0,53*<CONDL/DEJ*COE**3*DENSL**2*G*BETAL*AT8*CPL/CVISCL*CON 

lDLl l**0.25 
17 QMAX=25.8*DENSV*LAMDA*<TENSUP*COENSL-DENSVl*G/DENSV**2l**0.25 

Ql=Ul*AT 
IFCQMAX-QLJS,19•19 

19 NRV=0,5+DAZ/(2*PITCH*0,707ll 
GT=3.l4ló*DE*Ul*AT/CLAMDA*CPITCH/12,-DEll 
HCF=0,714*<PITCH/ 12.-DEl**(4, 2*10**(-5l*GTJ*Cl,/NRVl**((-0,24J*(l, 

l75+ALOG(l,/NRVlll 
HA=Hll*BCF ; U8=1/(l/H8+DEl<DI*HIJ+RPJ ; QEAI=UH*AT 
IF((QEAl-QEAl-20>22,30,30 

22 IF<IT-¿OJ31,31,25 
25 PRINT 26.uA . uI,AT 
26 FORMAT< lOX0 11 1\JO HAY CONVERGENCI A CO N EL UB Y ES 11 .IP3fl3,6) 

GO TO 50 
~l IT=IT+l 

GO TO 5 
JO Rl): ( lJq-úl)/<Uf!*U ll 

IFCRD-0.003J5,2 3 o23 
?3 PRlNT 21,TN T. DA L 0 A o ~E~ . NRv ,qcF. u~ . u1,RD 

f' 7 FüRMAT( lHl•// /dOX,"NU<'IERn DE TU-lüS 11 ol5 X,lPE.ll.4o/.!OX, 
! 11 0! AM fT ;.<O IJ E L ~ C1 0R AZA 11 .'d, .tºEllo4,~X, 11 PLJLGAílAS"•/'1 U X o 
2" AR E A [l E T " A ~·" F r ~E N c I A 11 • 9 ~ • 1 p E 1 1 • 4 • 2 )( • "p p::- s e LI A ,) k A,,<) s " • I • 1 n X • 
3"rl•JX UE C ~ LlJ R "l7 ~ , J"tll.4•2'-•"fi TU/(HRl0' 1E CUAJ KAJ v l"•l•I OX• 
4"1\J UMERO OE TUR () '> rl!LE,;¡A C>NT>HL".JPE !l.4tlt!OX, 
4 11 FACT J Q 0E COR Pt CC!O N" ,J c 'o!Pc-¡¡,4,/tl O( , 
5 11 COE FICI EN TE DE f l./A '~5FE· S t l C l n ".JXolPEJI,4.¿~,11,iflJ/(H¡:;l CGRA l)O •Arl../ 
6E"'1-i E I T) ( P l f CU A 1) ..¡ 4 1) O l " , / , l :1 X , 
fi"COEFiCIE /\J Tf ílE T>iAl\J SFER L ['-'" l O"tlPE J\ ,4. ? X, 11 :HLi/(rl-'IJ('3"'Aíl O 'Arlt<E ., 
7rl'01Tl(P[E CU A fl'.-l~ <l l" l' '• ' ·l ·l <. 11 .=- 1c T u "' ,-, ~ t' N') l l C IAM!E•JT 1¡ " , 7'•l" f. l~,«) 

,,e C~LL t:X!T 
ENO 
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NOMBRE DEL PROGRAMA 

DIMENSION TN(l7l,DC<l71 
READ l•NPtN 

C NP = NUMERO DE PASOS 
FORMATC2121 

r<ERN/RH. 

READ . 2tHLtHLltHVtTFtTB,TH,Vt~TtUtTL,rll 
C HL = ENTALPIA DEL LIQUIDO DE ENTKADAt BTU/LB 
C HLl = ENTALPIA DEL LIQUIDO EN E~ULLICIONt BTU/LA 
C HV ENTALPIA DEL VAPORt ~TU/LB 
C TF = TEMPERATURA DE ENTRADA DEL LIQUIDOt GRADOS RANKINE 
C TB TEMPERATURA DE EBULLICIONt GRADOS RANll'.INE 
C TH : TEMPERATURA DEL VAPOR DE AGUA• GRADOS RANKINE 
C V = CANTIDAD DE VAPORIZACION• LB/HK 
C ~T = GASTO DEL LIQUIDO DE ENTRADAt LB/HR 
C U = COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR SUPUESTO, BTU/HR PIE -
C CUADRADO GRADO FAHRENHEIT 
C TL = LONGITUD DE LOS TUAOSt PIES 
C HI = COEFICIENTE INTERNO DEL VAPOR DE AGUA• BTU/HR PIE CUADRADO -
C GRADO FAHRENHEIT 

2 FORMATlllF6.0l 
READ 3tFT,SXPL • . 1 ItDf:tVI.SCL•DENS\/ 

c FT = FACTOR nE CORRECCION OEL LMTD 
C SXPL = SUPERFIClE POR PIE LINEAL• PIES CUADRAD05/PIE 
c DI = OI AMETRO INTERNO DE LOS rusos. PIES 
C DE = OIAMETRO EXTERNO DE LOS TU80S• PIES 
C VISCL = VISCOSIDAD DEL Ll<JUIOI), Ltl/Hk PIE CUAOR Aú tl 
C OEN5V = DENSIDAO ílEL uAP QR , L~/~!E CU~ICU 

3 FORMATl16F5.4l 
REAQ 4.CTN CiltI=ltNl 

C TN = VECTOR DEL NUMERO OE TUBOS 
4 FORMAT !l7I31 

READ So!DCCI> ·I=ltNl.DE NSL·DE~SLE 
c i)C = vECTG'-' ui:: iJIA .. ETR O D~- C•'-' AZA. P\Jl l;AOAC: 
C OENSL = DENSIDA D DEL LIOUIDtl EN t~ u LLI C ! O N o LM/~IF CU~!CO 

e DENSLE = DENSiílA D ílEL LIJ•JH' ú A LA E•\IT~A()A. LA/Pll' Cu-<ICO 
5 FO~M~TC! 6F5,21 

ITE=l ; JL=\/<>(Y\1 - "'Ll l ; 05=wT<>(r-<Ll-r<Ll 
íl=QL+QS ; OT=TH-T8 lAT=FT<>DT : I=O 



" l =! +l 
!FII-Nlbt8•22 

t'.? PA!NT 49,TNl!-ll•AT 
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,.q FOilMAT l/t lOX "'EL Nll..,ERO Ot-: ToJROS tS MAYOR QUE CUAL •<tJ lfR 4RREG L'l Y 

1ES"• IP 2El 1.6l 
GO TO ~O 

8 A=TNlll*TL*SXPL 
!F(Q/A-12000)16•18t6 

18 UO=Q/(A* ATl ; H! O=HI*O I/OE H0=20 0. IT=l 
13 T~=T8+AT*Hl0/(HIO+Hül 

ATW=TW-T B ; HVA=ATW**2.?6~ 
IF<HVA-300.)9,9.10 

10 PR!NT l4tHVA 
14 FORM AT( lOX. 11 HVA ES MHOR QUE 300 Y ES IGUAL A 11 .lPEll.4) 

HV A=3 00 . 
9 HS=l7.45*ATW**0.301 ; QLEHVA=QL/HV A 

QSEHS=QS/HS 
Hül=Q/(QLEHVA+QSEHS) 
!FIABSlH01-HOl-5lll•ll•l2 

12 HO=HOl ; IT=IT+l 
IF<IT-20> 13'13.!5 

l'> PAINT 17 
17 FORMAT(//.l0Xt 11 NO CONVERGE, lTE="•lPEll.4> 

1;0 TG 50 
11 UC=HIO<>HO /IHI O+HOl AO=lllC-UOl/(UC*UO) 

!FIR0-0.003l20,20,21 
20 I=I+l ; ITE=ITE+l 

IF<ITE-20)6 ,6.? 3 
?3 PRi l'< T 24 
c4 FQAMATl//,lOX•"NO CONVERGF EN U Y EN UC"> 

GO TO 50 
C CALCULO DE LA CAIOA OE PRESION CON MAMPAilA CENTRAL HOR IZ ONTAL 

rl AAEAFL=<3.14l6/~l*lDC<I>**2-0E *l2.*TNlill/l44. 
PERHUM=3 . 1416*0CIIl/2,+3.1416*0E*l2.*TN!Il/2.+0C<I> 
OPE=4.*l44.*AREAFL/(PERHUM*l2.> 
GS=~T*AREAFL /2. ; REY=OPEo GS /VISCL 
F=0.002858/AEY**0.255 
DENSOF=< ~T/6 2.51/(V/OENSV+<WT-Vl/OENSL> 

OENSPR=<DENSDF+ DENSLE/62.':>>/ 2 , 
AP=F*GS**2*TL/t S .22*lO**l O*OP E* DEi'<SPA /62 • .,) 
P>< .!NT ?5,Q.TN < I >.oc< r > .A. uo .Tw.r1vA.HS.uc.><n.AP 

2'> FOR"1AT(///dOX. 11 RES ULTADOS DEL REHERl/IOOR 11 ,//dOX. 11 CARGll DE CALOR" 
l t 16}(dt-'El l o4t2Xt 11 !:1TU/ HR 11 •/• l OX, 
!"NUMERO DE TUBOS 11 tl5XtlPEll.4,/,lO X, 
2 11 0I AMETRO OE LA COAAZA 11 ,9 X.lPEll · 4•2X . 11 PULG AOA S''•ldO X• 
311 AREA OE TRANSFERENCIA OE CALOR"dPEll .4.2Xt 11 PI ES CUAU'lAOns 11 ,¡,¡Q( 
4• "COEF1CC!EN TE lE QISENI0 11 .7~.! µE ll.4t2X•"l'OT U/(r10•) ( ,, ,>oDO Fl\HrlE\jHtT 
:;r1 (PIE CUAut'IAOOl" ·/d l) X. 
6"fEMº~~AT t P~A l)f L4. PA~E0 11 . 1.:.1~Ell.4 · ?X. , 11 (irUl O · JS r<A "' 1 r\I\/~ "• l •l llf.. · 
7 11 COEFJ C!F.:NTE OF.: VAP O., !ZACT ON • 1 .3x,¡P F !l.4, ? ~•" H T U /('"'-l CG>'AolO f~M..¡f• 

8HE1T l !PIE CUALJ .. 111011 1 "•/tl 1Jx • 
9•1C!lEF UE CALOR St:."- 'il-:l U' "• ' '•lPEl!,4,¿x. 11 "iToJ/(-<o<) ¡ :; .,u ü1l FA._,o,-N '-< t: I TI 
ll'"' !E CUAO~ Al} O >"•ld OX , .. 
t:' 11 e o E F I e l E t\j TE s 11 e [ u 11 .¡ 3 X • 1 o t. 1 1 • 4 • 2 X • 11..JT 1 JI ( .., ... ) ( ,, ., A o· .. ' F u M ..¡E I\¡ ... E 1 T ) ( " 1 " 
3 CU AD-IAl)1) ) 11 .1.¡ n x, 
4 11 t' ACT O" JE ENSlJC!A""lE'\JT0"•7X • ]>'fll .4• / • lllX • 
., 11 e A r 1J A , ) t. j.J ~E.' It.H'P 1 • i "" .< • 1 u;:· l 1 • 4 • ,: x. • 11 º .s 1 .. ) 

:.,n CAL L • .. ~! T 
Et• IJ 
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SU~ROUTINE INTERP <EEDoRE,EEUTAHtKETARoFTA~,M,f, ~0TA~ l·~UT A ~21 
DIMENSION EEOTAtl(N0TAdl)tRETAB<NOTAtl2)tFTAB(NUTARl, ~O T A82)t4< S J 

CALL BUSCAR <EEOt EED TABt!,lT, M,NOTABll 
lF< ~ .EQ.OJGO TO 50 
CALL ~USCAR<RE,RETABtJtlPtMtNOTAl:l2) 

IF<M.EQ.OIGO TO 5 0 
IF<ITlltlt~ 

l IF<l"'l7t7t4 
7 DO 8 K=l•2 

L=K-1 
Q(Kl=Y <RETAB (JI tRETA l:l <J+l l tFTl\ tl < I +LtJI ,FTA I:' ( l+L• J+l 1 •KEl 

8 CONTINUE 
F=Y < EED T Afi < I l , EEOT A Fl < I + l 1 , R < 1 1 , R < 2 l , f. ED l 
GO TO 50 

4 F=Y <EEi:JTAd ( 11 ,EE OTAB < l+l l ,FTAFl < l ,JJ .FTl\8 < l+l ,Jl ,EfO l 
GO TO 'iO 

2 lF ( l P) s .s,6 
'i F=Y<R ET Afl ( JJ,RfTAtl (J+ll • FTAB<l•Jlt-FTu.t1 (1,J+l),4E) 

G:I TO 50 
f. F=FTAd(l, .JJ 

">O RF. TUR 'IJ 
END 

SUBROUTI ~ E BUSCAR(x,xx.1.1~.M.NOTABI 

DIMENS!ON XX<771 
I = 1 

Q 1F<X-XX(llllt2t3 
1 lF<l-1 )4,4,6 
4 PRINT ~.x.xx<I> 
5 FORMl\T(//.lO X ," ER~ORt FUE'<A üE RANGO•o, ¿x,¡>'El<+ .7t2Xt"LlMITE ="tlP· 

ll4.7t3Xt"EL NUMERO ES INFERI OR AL LIMITE"l 
M=O 
GO TO <;O 

~ I=l-1 : lx=n •=J 
GO TO SO 

~ IX=l 
M=l 
Gf1 T'l SO 

J lF!l-~0 TAd)7•8td 

7 l=l+l 
GU TO 9 

8 Ptt!NT 20 ,x.xx<IJ 
20 FORM~T (//. l OX • " f:RKQ;.i , F•.Jt'4 A ,-,;: ><AN1iO"o?~t!PEl4. 7•"'•"L ! '•ITE =" • LPE 

ll4 . 7•3X,O•f-:L 'J<i ·~r . ..¡ n ES SUPF•: J J>' i.L Ll''!T C: " I 
~=O 

"-0 RfT\HN 
i:: ;~ !J 
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SUHPOUTINF. INTE ~ <E~E.EE O T o~ ,~ ET•~ •M,P•,NOTAP) 

Ol"ENS!ON F.EílTAP<~OTAP),RETAP<~üTAP) 
CALL 8USCARCEDE•EF.QTAP,!o!TtM,N0fAP) 
!F(M,E~.OlGO TO ~O 

IF<IT-Ol4t4t6 
4 PE=Z<EEDTAP<IltEDE,RETAP<ll•KETA?(!+lltEEOTAP<I+lll 

GO TO 50 
6 PE=RETAP<I> 

SO RF.TURn,¡ 
END 

FUNCTION z<x1.x2.(3,x4,x5¡ 
Z=X3+!X2-Xll 0 <X~-X3l/(X5-Xll 
RETURl\I 
ENO 

·FUNCTiuN v<x1,x2.v1.v2.x> 
Y=Yl+(Y2-Yll/!X2-Xll 0 (X-Xll 
l'lETUl'lN 
E"'D 

F'_INCTI C"J scq .1 , ,c1 .~~., ~1 

<; = (X l /X 2) <><> n , ':i 7 i " ( ':JI< i. ) "* ct • l '- 3" ( l / ~ :.-1 ) 
.;¡,o· r u-; 

F · oN <. T 11 ' T 1 -; ' •· ~ . o 
cn ·,,.~ ·Y . · 1 . ~ '-' ··· ·· ,..,,1 · ·~l · -' l · - ·...,.c....::.1 
_ _,(11(] - \'(~)/I - ~ : --' •'f' ) 

~=V i >- · .;. '< 

T : - ~1/ · 

...:. ~ i 1 -,. " 

1-
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F" · 1 ;~cr 1 n•¡ ,. 1 :, -·~c! l 

('. 1)""' •"'IÜ "J /üll'·: A¡ ~= l . 111 . )F ¡ .:;. 1 • I • ·r j • . !,J • fi.': •-4 1•1 .~Y•TL•;.• u t"_'lf¡J,..-} 

.>:,)f •·J ')L I JE ,,,; IF l 
AJ:(Ot"L-•-. ; ) · .. · 1r ·- L -( ·' . J·.> ( t - -' J)/( \/:• t " l ~t-lt U i:,l"LJ)>-~L O•-lü(~l 

4.? = 1 4 4 * ~ ¿ • ·-+ .;¡. ¡:- I ( :-- • ,.>? * 1 !) ·:lo '" 1 1 -;:,. L1 ~', '-; L ~~ · 1 l T J 

AJ= l~ l.J+(l- !•I J* óJ/,"'''i l"" ·· 

A 4: 4:.V1 ( 4. l 7 * l O -o-"".,.¡,¡. T L ,-: . .-.: ·1 :\ ~ l **u Y) 

A'"=!A::>*A "J• /1 4)* "' .\-il*''¿ 
V!=SQt-iTI A!/A5l 
"'=Vl-V 
R>:TU R ~· 

f '-") 



TABLA DEL FACTOR DE FR1CC10N 

t '"' 1 .J f- ·1. ot • °l' l 4.0f+01 1-i.nr:+o3 11.0F.+ OJ l.OE+04 2.0E+04 3.0E+04 4.0E+04 6.0E+04 ·8. Oi:+04 l.OE+05 2.0E+O!; 3.0f+O~ 

0 H! fJ 1!•1 • () 4 1 ' ) il i) · 'H<;f:!QO •O ~ iO IJ O • 03 ;>01) 0 .030 ? 00 .025700 .0233·00 .• 027900 .019800 .018700 • o 11:!1 ll o ,OlbOOO .014900 
• 110 '1 1 fl • Ot. 1 -.. q ; • "l41100 .11 douo .03 2 000 .030?00 .025100 .023300 .021900 .020200 .0!9100 .011:1500 .016400 .015400 
. <1'1' J rr1 • \J4 1 'dJIJ • f) ~ "" •1 t! f} . OJ l OOO .03?!100 .030200 .026200 ,024000 ,021500 .020800 .019800 .019000 .017100 ,OlbllJO 
• 'l '/!J4 · I • l l 4 1 1 , , ~ . •o 14k\JO • (1 14 .. 00 o03?H IJ 0 .031100 .026700 .024600 .023200 .021100 .020100 .020000 .018300 .Ol78UO 
ol/ !J f)IJl l • 04 ••,n ;i · ' ' i"-J fi(JÍJ • . , 14400 .0341l1JO .031100 ,027200 .025000 .02l700 .022200 .021300 .020100 .019400 .0181:10 •·· 
• q •p¡1•'1 •O~ ( o ' ! 11 {) • ti l 1J~IJ () • (¡ 14400 .0340 0 0 .OBflOO .028000 .02c·"' 00 .024300 .022900 .022100 .02lb00 .020900 .01'!1800 
. n 1J r11 1 • 04 1• •J l) f) . 1140-1 0 0 ,11H1100 .0340 0 0 .0 3 3800 .028000 .02 b !OO .024900 .023400 .022100 .022100 .021000 .020600 
• n 1< '1 1"1 - ~ --1 10 f¡ • 04 J ·ifJO . li3AROO .035500 .OB800 .029800 .021!?00 .027200 .026100 .025700 .025100 .024'>00 .024000 

F" I: 11 i-Jf 4 • f¡F + 1¡0.., h.OE+05 1!,0E+05 l.OE+06 2.0E+06 4.0E+06 6.0f+06 J.OE+07 4.0E+07 l.OE+08 

• 0 (/( 1 '1~ • 11 l '+j i¡ q • (JIJ400 ,01 JOOO .012100 .Oll800 .011200 .OllOOO .010800 .010600 .010500 
• !J•) O l O • 1114AtJ 1 1 .014000 ,01)700 .Oll400 .012800 .012400 .012200 .012000 .012000 .012000 

. º ''º''ºJ • ,J 1 'iA 111, .015200 • o 1 4900 .Ol4HOU .014200 .013900 .013800 .013800 .013700 • 013600 
• 11 '1 0 4 r, • (/ 1 7 ~ !1 1 1 • 0161!00 .010700 ,016400 .-016100 .Olt>OOO .016000 .016000 .016000 .OlbOOO 
. 11 ()/) t, fl • " 1 '11 t;r -018000 • o 1 7k00 • o 1 7'400 .017500 .017500 .017500 .017500 .017500 • 017500 
. nlln ··.o . 11 1 Q , n11 .019200 .01 ~ 000 .019(11)0 .01H900 .018900 .018900 .018800 .018800 • o 18700 · 
. 1111 1 1: 1) • (J,> 0 ,> 11 •¡ .O ? OlOO ·º"ºººº .020000 .o?onoo .020000 .020000 .020000 .019900 .019900 
• 11 or·111 • 0 1 i </11•1 .0 ~ 3700 .O r 1700 .023700 .023700 .023600 .023600 .023SOO .023500 .023!;00 

... 
1\) 

"'' 
TAEILA llt LA RELAC!ON IJE LIQUIDO 

'l ( . º' 'ºº • 01 uo .0200 • 0500 . • 1000 .2000 .3000 •. 4000 .5000 .6000 .1000 18000 .9000 

., • q l 110 1.000 .'>'>t!S ·~70 .n660 ,0400 .0295 .o l º" •ºººº ·ºººº .oooo ·ºººº •ºººº .oooo 
o . 'J ?110 1. 000 . ':> 11')0 • 90 '1120 • 071 o .031'6 .0240 .0160 .0112 .oooo ·ºººº .oooo .oooo 
11 . fl ·U1 0 1. fJO ' J .hl 00 .2?00 .100 ,OQ40 .054S .u352 .0240 ·.o 164 .0113 ·ºººº .oooo .oooo 
l1 . ·1 1. ;¡ fl 1 • Ofl O .li ~ 4 ') .2490 .16110 .111io .0690 .04'>5 .0311 .0221 .0153 .0108 .oooo .oooo 
11 . () )tt (J 1. :1~ 0 · " IJ r¡ .2ht0 .!BAO .1320 .OAl'> .ns<;o .038'1 .0280 .0200 .0141 • o 11 o .oooo 
IJ . f) f • 1) 1.ouo . to o L '> • l230 .22b0 '11>40 .1 º"º .0740 .0535 .0398 .0296 .0210 .0136 .oooo 
f) . i 01 , 1) 1.000 ·') ~fi5 .J730 .?.600 .1900 .12QO .o•nil .0691 .0'>23 .0396 .0287 .0194 .0114 
u. 1 -, 1 o 1 . o no • 11 '>O .4300 .Jl20 ,?140 .1640 .1200 .0922 .0112 .0544 .0397 .0211 .0157 
ri . rn11 0 1 • ººº • 7 1'>0 .470 0 .3570 .i'70U .1930 .147tl .1140 .0900 • 0690 . • 05.1 o .0350 .0198 

1 • -~ ' ¡ • I (l 1 ... o~ . 7 105 .5410 .4100 .)130 .23<;0 .1840 .1460 .1175 .0930 .0695 .0492 .0~01 
1) . · 110 ¡. 00 '1 • ~ 11 o .6220 .4<180 .JH20 " .29?0 .237 11 .1 ~,30 .1':>90 .1280 .0'190 • 0717 .044'< 
cr. · ~ , o l. lJ(J f} .;)<¡~ .b700 • 1\4 l n .4310 .3400 .21:1 00 .2340 .1950 ·1630 .1290 .0930 .0549 
J. " ¡. r11 ¡1) . .. ,, 1'; .7 3 '> 0 .'i'l?O .47c¡o .3740 .31 MO . 21 00 .2310 .1920 .1520 .1110 .06Hl 



l A<ll.A l••L PARAMETffü f)f. CAlDA f)F PRESl ON OE UN FLUJO A DOS FASES 

'1 ¡ IJ . (1 11/JI) o. n 1 r111 o . 0?.00 º·º"' ºº 0 .1000 0 .2000 0.3000 0.4000 0.5000 0.6000 0.1000 o.8000 0.9000 

11 . :r l lJIJ 1 • n 1 -, • • ¡ 11 71. º'' 1%.00 " 10. 00 o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 
fJ e ' lr1 · JI) 1. 111¡ , . f1f1 l l • o o 7 '1. o o 1 l 'i. ºº '>87. 00 . o. uo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 
q . I¡ 111 (/ l . 'J'\ l • • 111 l « . "' º 4fi.':)O 1<ló .00 303.00 69R.OO º·ºº o.oo o.oo o.oo o.oo o.oo 
(¡ . 1J 4 (¡ l} ] 0 t ¡IJ ~ . 1 n l 4. r'.() J4.30 14,50 <'0 4.00 425 . 00 80R,OO o.oo o.oo o.oo o.oo º·ºº (¡ . r¡ 1,u1, 1 . 1111 1' 0 '1 '.I 11. 11¡¡ ?'.., .40 -,4. 00 1]4,0 0 275.00 514.00 980.00 o.oo o.oo o.oo º·ºº •J . ,¡ /'") 1¡ 1 . q 1 .... . '")11 H.-.rJ 11.00 n.&o 80.00 154.00 2A2,00 s20.oo 960.00 o.oo o.oo º·ºº IJ . ! o r1 :1 1. 11:1 .. . 1 f) I>. 10 1 3. o() ,; 4 .so c,s.oo 100.00 171l,OO 320.00 580.00 o.oo o.oo o.oo 
o . l ')') ít ~. 111, r.n r1 4 0 'HJ 4,JO Jl'.,60 35.00 ól.00 lOc.00 110.00 291t.OO 580.00 o.oo º·ºº 11 0 ,....IJIJ IJ . •JI} l . i1r, .. ,., 7. os 12.J o 25.20 lt3.00 10.c,n 112.·oo 188.00 352.00 7YO.OO o.oo 
(j . 1 1/ l } t i J . f} l l 

1 • ' º ·1.<'0 S,30 H, 7'> 16.FIO• 28.00 49,'lO ó9.00 110.00 19<',00 388.00 o.oo 
'I • ~ , 1, 'I '1 J • 1111 l . '">11 ,;,45 3. 70 5.80 10.80 16.80 25.00 37.00 56.50 94.00 180.00 575.00 
11 .l 'llltl 1 • (/fl l. lh ;- , ¡¡ /,90 4.4; 7.60 11.30 16.70 23.70 34.00 56.30 102.00 280,00 
1. •Jf1 'J 11 '· ''º I, rA ¡, , ., 2.52 l. 7'> 6.20 6.'~0 12. 30 11.00 25.10 40.00 73.00 188,00 

1 _. 
~ 
O> 

r "'il /1 'll l CflC IENTF DEL CfJ i F ICIENTE DE 2 FASE<; ENTRE FL COEFICIENTE DEL LIQUIDO 
1 

~ r I . 1Jt1fJ(J , O l Ofl • 0700 .050 0 • l ººº .2000 .3000 .4000 .so o o .6000 .1000 .eooo .9000 

11 .r1J rJ IJ 1. 00 ?.A~ t,.Uf. Q,ltu 13.00 18.110 23.HO º·ºº º·ºº o.oo o.oo O.OO" o.oo !¡ . ,,,... .,o l.fl •) ~.oo 4.40 ... so 9.00 lJ.20 16.80 20.00 23.60 29.00 o.oo o.oo o.oo 
f) . IJ t 1JtJ 1.01¡ '·''º '·"" .... 32 7. 31! !O.RO lit• HO 16.70 20.00 24.ltO o.oo o.oo o.oo 
11.'l'•t10 1 • ºº 1 • ,., l.t l 4.62 6.36 9,ltO ¡2.00 Jlt,40 17.40 20.90 2s.eo o.oo o.oo 
o . 1Lit10 I, IJO '·"º ,. . (" 4.06 5,67 8.38 1 O, t!O 12.90 15.50 18.80 23.30 30.20 o.oo 

• ! ¡ '~º ! • IJ íl l.~ i j. 3 l ·J.24 ... so 6.70 a.10 10.50 12.40 15.10 18.80 24.30 34.20 
,. • 1 Otl•l 1 .oo 1 .41 "·º" ?.87 3.9b 5.113 7,42 9.00 10.10 13.00 16.00 20.70 28.AO 

• 1 ~llf l 1. 00 l .Jl l.,.., z.le J.24 "·ªº 6.20 7.4'l . 8.90 10.10 13.30 17.30 , 21t.SO 
. f'(l 'l f) 

1. ºº ¡,,,., l.">1 ;>,oe ?..Be 4, J8 '-,,3'l 6.4? 1.10 9.40 11.70 15.10 zo . so 
ti . UJt1fl 1. ºº l.) ') 1 .3 l J. 7l 2.32 3.40 4,_¡9 5.22 6.28 7.60 9.30 11.eo 17.00 
11 . .... IJ!Jí) 

1. "º l. 09 ¡,¡>,, J.42 l ,A':'> 2.68 ).'to J 4.16 s.oo 6.00 7.35 9.15 13.so 
0 . f '--\ IJ () 1. JI) l .<10 l, l ? 1.2~ l.'>'> 2.J2 "· 'º 3.31 '+.40 4.90 6.05 7.60 10.90 
J . f¡!¡f¡ J l. (1 0 l • (14 1. ()'°! 1.20 J,4 ¿ 1.1!7 2 • . 18 2.90 3 , 50 ... 24 5.18 6.ltS 9.30 

'- ~ 
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