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INTRODUCCION

El di~ o o simulaci6n de los calentadores a fuego

directo, mediante el empleo de la zonificaci6n de la cámara - 

de radiaci6n, pemite, teniendo un método apropiado para el - 

cálculo de la caída de presi6n, evitar problemas durante la - 

operaci6n futura del equipo. Así mismo, el contar con correla

ciones de coeficientes de transferencia de calor para el fluí

do dentro de tubos, permitira calcular las temperaturas de pjj

red basadas en coeficientes, para verificar si las temperatu- 

ras consideradas durante la zonificaci6n son correctas. 

El capítulo I de esta tesis presenta en foma gene

ral, la clasifícaci6n, descripci6n y diseto de los calentado- 

res a fuego directo. 

En el capítulo II se describen los fen6menos de - 

transferencia de calor, durante la evaporacl6n de un fluído - 

dentro de un tubo, tanto en fase líquida como en dos fases. - 

Además, se hace una pequeZa revisí6n de las corralaciones de - 

transferencia de calor. 

Los métodos de cálculo de caída de presi6n reporta

dos en la literatura para hornos, se describen brevemente en - 

el capítulo III. Se hace referencia más ampliamente a los mé- 

todos de Dakler y Orkiszewski. 

Se presentan en el capítulo IV, el algorítmo de - 
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cálculo y el programa de computadora empleados en este traba— 

jo. 

Finalmente, en el capítulo V, se presentan los — 

ejemplos numéricos y los resultados del cálculo. 



CAPITULO 1

Generalidades

Las elevadas inversiones y costos de operaci6n de

los calentadores a fuego directo, hacen que estos equipos ocu

pen un lugar muy impertante en las industriaa de refinaci6n y

petroquímica. Aunada a los costos, la operaci6n misma debe

ser muy cuidadosa, tanto desde el punto de vista de produe

ci6n, como del de seguridad del personal. Por lo anterior, se

requiere tener mucho cuidado en las diferentes fases de dise - 

to, fabricaci6n, instalaci6n y operaci6n de estos equipos. Es

to permite obtener una unidad que en términos de costo, efi— 

ciencia, capacidad, flexibilidad y requerimientos bajos de — 

mantenimiento, cwipla adecuadamente con las condiciones de — 

proceso. 

Las etapas más importantes en la aeleceí6n de un - 

horno son: 

a) Determinaci6n del balance de materia y energía. 

b) Estimaci6n de las propiedades teimofísicas de loa fluídos- 

de proceso y de los combustibles. 

o) Cálculo y diseflo. 

d) Selecci6n de los materiales de construcci6n. 

e) Fabrícaci6n e instalaci6n. 

f) Arranque. 
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g) Operaci6n y control. 

h) Mantenimiento. 

Los hornos se necesitan frecuentemente en las in— 

dustrias mencionadas, para suministrar calor a corrientes de - 

proceso que se requieren a temperaturas elevadas, mismao que - 

no pueden alcanzarse con otros medios de calentamiento. 

Clasificaci6n. 

Una forma de clasificar los hornos, es de acuerdo

al servicio, siendo los más comunes: 

I. Calentadores de fluídos en una fase, para suministrar - 

calor sensible, tales como los calentadores de gas reac

cionante en Plantab Reformadoras. 

II. Rehervidores para vaporizar una corriente de proceso, - 

lo que ocurre en los calentadores de las torres de frac

cionamiento. 

III. Reactores para efectuar una reacci6n química, siendo un

ejemplo el horno de pir6lisis de las Plantas de Etile— 

no. En este último proceso, el horno eg uno de los equi1

pos más importantes desde el puntc de vista de produc— 

cí6n y control de calidad. 

Además de la clasificaci6n anterior, los hornos se

dividen de acuerdo a su geometría y carga térmica, en una for
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ma general como: 

A) Cilíndricos. Calentadores cuya carga térmica es hasta de - 

30 MIBTU/ h. 

B) Caja. La carga térmica de éstos hornos está entre 30 Y 120

MTBTU/ h. 

0) Celda. Pueden presentar dos o más celdas y tienen una car- 

ga térmica de 120 MMBTU/ h. en adelante. 

Sin embargo, ésta clasificaci6n no es muy rígida - 

al respecto, pudiendo encontrarse hornos cilíndricos de más - 

de 30 12LIBTU/ h y hornos de celda de menos de 30 MYiBTU/ h. 

Descripci6n. 

Los ho -nos presentan una secci6n de radiaci6n y -- 

frecuentemente una secci6n de convecci6n. El objeto de ésta - 

ultima es, recuperar calor de los gases de combusti6n a la sa

lida de radiaci6n, de acuerdo con los requerimientos de proce

so y su correspondiente estudio econImico. 

La secci6n de radiaci6n consta de un serpentín por

donde circula el fluído de proceso y la transferencia de ca— 

lor se efectúa principalmente por radiaci6n, debido a las al- 

tas temperaturas de los gases de combusti6n. Aunque también - 

se tiene transferencia de calor por convecciffi, su efecto es - 

más apreciable en hornos con cargas térmicas muy grandes. la- 

posici6n de los tubos puede ser vertical u horízontal. 
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La secci6n de convecci6n consta de un banco de tu- 

bos que puede tener superficies extendidas ( aletas o birlos)- 

y/ o lisas; su posici6n es siempre horizontal. lb ésta secci6n

pueden tenerse varios servicios adicionales, ademas del preca

lentamiento del fluído de proceso, como son el calentamiento - 

de agua y la generaci6n de vapor, entra otros, con el fin de - 

recuperar la mayor cantidad de calor de los gases de combus— 

ti6n. 

Diseflo. 

Los hornos que presentan vaporizaci6n o reacci6n - 

química requieren para el diseflo o la simulaci6n, una mayor - 

exactitud que la de los hornos que solo transfieren calor sen

sible. Por ejemplo, si en el horno se presenta una vaporiza— 

ci6n. se requiere establecer un perfil de temperaturas en la - 

pared de los tubos, para efectuar una evaluaci6n correcta de - 

los zoeficientes de transferencia de calor—Si se tiene una - 

reaceí6n química, es más importante aún establecer el perfil - 

de temperatura de pared, ya que la velocidad de reacci6n y el

tiempo de residencia se ven afectados por este perfil. El per

fil de temperaturas de pared de los tubos guarda, as¡ mismo, - 

una relaci6n directa con el perfil de temperaturas de los ga- 

ses de combustí6n a través de la cámara, al igual que con el - 

flux de calor radiante. 

Para el dímensionamiento adecuado de un horno sin- 
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reacci6n en el fluído de proceso, se requiere contar con un - 

algorítmo de proposici6n de geometría que permita obtener una

distribuci6n de calor homogénea en la cámara de radiaci6n, de

acuerdo con: 

a.) Carga de calor radiante. 

b) Criterios establecidos de la relaci6n largo -ancho -alto del

horno. 

c) Masa -velocidad recomendada del fluído de proceso. 

Una vez establecida la geometría, es posible simu- 

lar la secci6n de radiaci6n empleando métodos de tipo global - 

o de tipo riguroso. Entre los métodos de tipo global se puede

mencionar Lobo- Evana( 1), Wimpress( 2), Kern( 3), etc., los cua- 

les con algunas simplificaciones del modelo matemático corres

pondiente y con ayuda de grifícas, permiten revisar el diseflo

térmico de la cámara de combusti6n. Para el dieeilo térmico de

la Pecci6n de convecci6n se puede utilizar el método de Torri

josk'4). 

Ya que se ha obtenido un dimensionamiento, es nece

sario verificar si la unidad cumple con los requerimientos de

proceso hidráulica y térmicamente dentro de los tubos, es de- 

cir, se desean calcular los coeficientes de transferencia de - 

calor y la caída de presi6n, esta 111tima por un método rigu3.o

so. En caso de que la unidad se exceda por caída de presi6n,- 

será necesario modificar el díseflo. Una vez que la unídad se- 



ha revisado, tanto térmica como hidráulicamente, se podría ha

cer un nuevo análisis térmico de la seccí6n de radiaci6n por - 

un método rígu.roso. 

La simulaci6n tárnica de la secci6n de radiaci6n - 

por un método riguaroso, permite determinar si el área propues

ta por un método global, corresponde a los requerimientos de- 

absorci6n de calor necesarios para la operaci6n del equipo. 

Los métodos rigurosos como Hottel- Sarofim( 5) y Síe

gel- Howell( 6) permiten, por medio de modelos matemáticos ccm- 

plejos ( que involucran la zoníficaci6n del equiro y que re

suelven el problema por medio de balancea de calor puntua--- 

les), obtener la distribuci6n de temperaturas de pared de los

tubos y los fluxes de calor en cada intervalo considerado del

equipo. Es en éste caso donde la estimaci6n de coeficientes - 

de transferencia de calor y caídas de presi6n en forma pun— 

tual, tiene mayor importancia, ya que el perfil de temperatu- 

ras de pared y la distríbuciffi de fluxes de calor, permiten - 

hacer un análisis mas riguroso del comportamiento del fluído- 

de proceso y por lo tanto del comportamiento térmico e hidráu

lico de la unidad. 

Ccmo un ejemplo de la importancia de la estimacidn

adecuada de la caída de presi6n, sobre todo en un horno en el

que se vaporiza la corriente de proceso, se hará referencia

al trabajo de M. Cordero( 7). En este se presenta el caso de
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los hornos de calentamiento de crudo de una Planta de Destila

ci6n atmosférica con capacidad de 110 000 B/ D, cuya caída de- 

presión de operación fue aproximadamente dos veces la caída - 

de presión de diseflo, ésto ocasionó una disminución en la ca- 

pacidad de la planta de 2 bOO B/ D, que a precios Internaciona

les del producto, representan $ 4 325 000 d6lares anuales. En

dicho trabajo se presentan varias alternativas para la solu--" 

ci6n del problema. La alternativa más adecuada consistió en - 

modificar el az glo de la secci6n de convecci6n. Esta sola— 

ci6n aunque no peimite disminuir la caída de presi6n lo sufí - 

cíente para dejarla dentro de los límites permisibles, si lo- 

gra que la planta opere a la capacidad de diseho. 

El ejemplo anterior, nos peraite tener presente la

importancia del dise2lo adecuado de los calentadores a fuego - 

directo, y en particular de la transferencia de calor y de la

caída de presión en forna puntual, dentro de los tubos, de a- 

cuerdo con modelos de simulación térnica que consideren la

distribución de fluxes de calor y temperaturas de pared. 

En la presente tesis, se presentan las correlacio- 

nes de coeficientes de transferencia de calor y los métodos

disponibles para el cálculo de caída de presión, en hornos

con tubos verticales y horizontales. Se hace notar que ésta

tesis, solo considera el caso de hornos en los que el fluído

de proceso mantiene una composíci6n constante, es decir, solo



se consideran el caso de cambio de calor sensible y el de va— 

porizaci6n, ambos sin reacci6n química. 



CAPITULO II

Evaluaci'6n de coeficientes

de transferencia de calor

La transferencia de calor hacia el fluído en el ín

terior de los tubos en los calentadores a fuego directo, pue- 

de originar 6 no un cambio de fase, es necesario entonces des

críbir los fen6menos de transferencia de calor del fluído de - 

proceso y su influencia en el diseffo de los homos. 

Tia conveniencia de calcular los coeficientes de -- 

transferencia de calor dentro de los tubos, está en poder de- 

terminar exactamente el perfil de temperaturas del fluído y - 

de la pared. En el capítulo anterior se hizo notar que en el - 

caso de diseflo de calentadores por el método de zonificaci6n, 

la temperatura de pared cobra gran importancia, puesto que — 

los balances de calor por radiaci6n, están expresados en fun- 

ci6n de un perfil de temperaturas de los gases de combustí6n- 

radiantes y el perfil de temperaturas en la pared de los tu— 

bos. El cálculo de éstos perfiles permite alcanzar los sigui- 

entes objetivos: 

a) Determinar adecuadamente las dimensiones del equipo. 

b) Seleccionar el espesor de la pared y pronosticar la vida - 

iátil del equipo, de acuerdo con el material del tubo más - 

adecuado. 
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e) Predecir la formaci6n de coke, ya que la presencia del mis

mo actda como una resistencia adicional a la transferencia

de calor. 

La tendencia del fluido de proceso a coquízarse o - 

descomponerse en la Dared del tubo, es un factor limitante en

el dise?10 de todos los calentadores. Esto limita la absorci6n

de calor a valores entre 6 000 y 20 000 BTU/ h ft
2 , 

dependien- 

do de la operaci6n. A medida que se deposita coke en la pared

del tubo la temperatura en el mismo aumenta, hasta que el tu- 

bo adquiere una temperatura carcana a la de los gases de com- 

busti6n, pudiendo llegar hasta el punto de falla del mate— 

rial. La formaci6n de coke puede evitarse incrementando la ve

locidad del fluido y por lo tanto la transferencia de calor a

través de la película del mismo. 

A continuaci6n se describen, los fen6menos de - 

transferencia de calor durante la vaporizaci6n de un fluido - 

dentro de un tubo. 

El caso más general es cuando el fluido que se va - 

a vaporizar está subenfriado y pueden presentarse los siguien

tes mecanismos de transferencia de calor¡ 

1.- Transferencia de calor sensible ( convecci6n forzada sin - 

cambio de fase ). 

2.- Inicío de ebullici6n cuando el fluido aún no alcanza su - 



temperatura de saturaci6n ( este fen6meno corresponde a la

ebullici6n local). 

3.- Ebullici6n por nucleaci6n. 

4.- Transferencia de calor Dor convecci6n forzada a través de

una pelicula de liquido con evaporaci6n en la interfase - 

liquido -vapor. 

5.- Transferencia de calor por convecci6n forzada a gotas a— 

rrastradas por el vapor, con evaporaci6n en la interfase- 

líquido- vapor y cuando las gotas chocan con una pared se - 

ea. Esta es la regi6n de deficiencia de líquido. 

6.- Convecci6n forzada en vapor en una fase. 

El flujo de un líquido y un gas en un tubo bajo — 

condiciones isotérmicas da lugar a varios patrones de flujo, 

y en general, son alterados ligeramente bajo condiciones de - 

transferencia de calor con evaporaci6n( 8). 

Cuando el fluído entra subenfríado, la transferen- 

cia de calor y los patrones de flujo para flujo vertical as— 

cendente, son como se muestra en la fig. 1. 

La descripci6n de los mecanismos de transferencia, 

puede hacerse camo sigue: 

A. La transferencia de calor por convecci6n forzada en una fa

se( 11quido subenfriado), se debe al movimiento del fluído- 
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por una fuente externa de energía. El fluído adyacente a - 

la superficie caliente recibe calor, el cual es transmiti- 

do al seno del fluído por mezclado. 

B. A medida que el fluído se calienta y su temperatura se a— 

cerca a la de sa-b3.raci6n., se presenta el mecanismo de ebu- 

llici6n. Este mecanismo es similar al que se tiene en ebu- 

llici6n sin flujo o inundada, aún cuando se tenga circula- 

ci6n forzada. Cuando el flux de calor de la superficie se - 

incrementa arriba de cierto valor, la transferencia de ca- 

lor por convecci6n, no es lo bastante fuerte para evitar - 

que la temperatura de la pared se eleve arriba de la tempt

ratura de saturaci6n del fluído que circula. La pared a

temperatura elevada sobrecalienta el fluIdo y activa los

llamados sitios de nucleaci6n, que consisten en pequetas

cavidades y canales que tiene la superficie interna del tu

bo, este fen6meno corresponde a la ebullici6n local. la nu

cleaci6n ocurre solo en algunos lugares a los largo de la - 

superficie caliente, mientras que la convecci6n persiste - 

alrededor. Las burbujas crecen rapídamente en la capa de - 

líquido sobrecalentado cercano a la superficie, hasta que

se separan y se mueven a través del seno del líquido más - 

frío, estableciendose corrientes intensas de micro- convec- 

ci6n. 

Algunas de estas burbujas se destruyen en la super
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ficie de calentamiento y otras se desplazan en el seno del

líquido cediendo su calor latente, lo que ocasiona su des- 

trucci6n. 

C. En algún sitio a lo largo del tubo, el líquido alcanza su - 

punto de ebullici6n, activándose más sitios de nucleaci6n~ 

e inc reinen tando se el crecimiento, la rapidez y la frecuen- 

cia de fonnaci1n de las burbujas; también aumentan las su- 

perficies de ebullici6n. Es - e fen neno es la ebullici6n nu

cleada. 

A calidades bajas de vapor ( abajo de 5 a 8%)( 9), - 

el flujo es de tipo burbuja. Debe mencionarse, sin embar— 

go, que bajo ciertas condiciones el mecanim-o de ebulli— 

ci6n nucleada puede presentarse aún en fluídos subenA'r-ia— 

dos, y también en la película del liquido en el régimen de

flujo anular. 

D. A calidades de vapor arriba de 5 a 1C%( 9), el flujo se

vuelve anular con una película delgada de líquido en la p.1

red y un núcleo de vapor, que puede o no contener gotas de

líquido. Si existe ebullici6n nucleada en este régimen, la

velocidad del núcleo de vapor puede ser tan alta y la tur- 

bulencia en la interfase 11quido- vapor tan fuerte, que el - 

mecanismo de transferencia de calor cambia de carácter. El

calor es transferido por conducci6n a través de la pel1cu- 

la del líquido y la evaporaci6n tiene lugar en la interfa- 
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se de la capa del líquido y el náeleo de vapor. El coefí— 

ciente calculado en esta regi6n, depende fuertemente del ~ 

flujo. Ya que ésta es una característica de la transferen- 

cia de calor sin ebullici6n, se considera para fines de — 

cálculo que la ebullici6n nucleada no se presenta en esta- 

regi6n. Lo anterior da lugar al mecanismo de vaporizaci6n

en convecci6n forzada. 

E. la condici6n de deficiencia de líquido se alcanza cuando - 

en la película de éste se tiene una evaporaci6n excesiva, 

arriba de 65 a 70%(8). Esto se debe a la ebullici6n por nu

cleaci6n, sí es que se está en este régimen, o al arrastre

de la película de líquido por la alta velocidad del vapor, 

que se incrementa proporei analm ente a lo largo del tubo. - 

Esta transici6n es acompafliada por un aumento significativo

de la temperatura de pared, por un descenso brusco en el - 

coeficiente de transferencia de calor, para un flux de es- 

lor particular. 

F. Pinalmente se tiene la regí6n de transici6n de liquido de- 

ficiente a vapor saturado seco. 

La variaci6n del -coefteiente de transferencia de - 

calor, para los mecanismos descritos, se detalla a continua— 

Ci6n. 

En la regi6n de convecci6n forzada en una fase, el
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coeficiente es relativamente constante, cambiando solo ligera

mente debido a la influencia de la temperatura en las propie- 

dades físicas del líquido. Aumenta durante el régimen de ebu- 

llici6n y cont¡iiva incrementandose en la regi6n de conveceí6n

forzada en- dos faees, debido, al eepesor reducido de la pelí- 

cula de líquido y al incremento de la turbulencia ocasionada - 

por la cantidad del vapor. En la regi6n de deficiencia de lí- 

quido, el coeficiente se reduce bruscamente de un valor alto - 

en la regi6n de convecci6n forzada, a un valor cercano al es- 

perado para la transferencia de calor por conveccidn forzada - 

en un vapor saturado seco. A medida que la calidad se incre— 

menta en esta regi6n, la velocidad del vapor y el coeficiente

aunentan. Por 151timo, en la regi6n de vapor en una fase, el - 

coeficiente vuelve a ser el de convecci6n forzada correspon— 

diente. 

Para la evalu&ci6n de coeficientes de transferen— 

cia de calor, se puede dividir el problema en como estimar — 

los coeficientes en una fase y ccmo en dos fases. En el caso - 

de dos fases, su conocimiento es necesario, para el diserio — 

cuidadoso de muchos equipos de proceso tales como: evaporado - 

res, condensadores de refrigeraci6n, rehervidores de columnas

de destilaci6n y también generadores de vapor de alta pre— 

si6n. 

En los equipos mencionados la evaporaci6n tiene lu
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gar en tubos horizontales, pero el mecanismo de ebullici6n ha

sido estudiado con mayor detalle en tubos verticales con flu- 

jo ascendente. 

Los patrones de flujo en tubos horizontales en mez

olas líquido -vapor, fueron estudiados por Alves( 1J). mismos - 

que se muestran en la fíg. 2. En la fig. 3, se muestran los - 

patrones de flujo en un tubo horizontal calentado uniformemen

te y alimentado con un líquido subenfriado, a velocidades ba- 

jas( menores de 3 ft/ a). Se puede ver que aunque muchos de los

patrones son similares a los de flujo vertical( fig. 1). la in- 

fluencia de la gravedad produce distribuciones no uniformes - 

de gas - líquido. Esto da lugar a tres patrones de flujo que ¡ m

plican la separaci6n completa de las fases( estratificado, on- 

da y elug). Desde el punto de vista de transferencia de ea— 

lor, está la posibilidad de secado y mojado intermitente de - 

las partes superiores del tubo en flujo onda, y el secado pro

gresivo de la parte superior de la pared en flujo anular. A - 

mayores velocidades del fluído la influencia de la gravedad - 

es menos apreciable, la distribuci6n de las fases se vuelve - 

más simétrica y los patrones de flujo son máb cercanos a los - 

encontrados en flujo vertical( 11). 

A continuaci6n se presentan las correlaciones de - 

coeficientes de transferencia de calor. 

En la regi6n de subenfriamiento se recomiendan las
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correlaciones de Sieder- Tate( 2) para calentamiento y enfría— 

miento, principalmente para fracciones de petr6leo, en tubos - 

horizontales y verticales. 

h D = 
1. 86« D` )( CPMlk)(,) I,,)113 o W. 14 (

2. 1) 

h D 
M).

8(
Cr M / k) 

14
7- = 0. 027( DG/ ( 2. 2) 

La ec. 2. 1, tiene una desvíací6n de + 12% para

Re= 10 a Re= 2 100 y la ec. 2. 2, da desviaciones máxi-mas de - 

15 y - 10% para números de Reynolds arriba de 10 000. 

Para el cálculo de los coeficientes de transferen- 

cia de calor en convecci6n forzada a dos fases, se han publi- 

cado numerosas correlaciones, y las referencias ( 12, 13, 14) - 

son algunos de los autores que han hecho análisis de las mis- 

mas. 

Las correlaciones se pueden dividir en dos grupos - 

básicos. En un grupo los coeficientes son expresados como una

funcí6n del parámetro de Lockhart -Martinelli. Las ecuacímes- 

del otro grupo contienen relaciones entre nirneros adimensiona

les para calcular el coeficiente de transferencia de calor. - 

Algunas de estas correlaciones dan la relaci6n entre el coefi

ciente en dos fases con el de una fase. En general, se supone

que este último es de la foma de la ecuaci6n de Díttas- Boel- 

ter( 15). 
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hl,, D
Q).

8(
Cp" O/ k).

4
0. 023 ( DG/ ( 2- 3) 

b123 = 

M).
8(

C AA1,k) . 
4 (

2. 4) E— 0. 023 ( DG( l- x)/, P/ 

La ec. 2. 3, es el coeficiente calculado ccmo si to- 

do el fluído fuera líquido y la ec. 2. 4, es el coeficiente cal

culado cm el gasto real de líquido. 

El parámetro de Lockhart-Martinel-li(16) es: 

1/ Xtt = ( x/ 1 - X). 9( 
A /? G * 

5, (
2. 5) 

Entre las correlaciones del primer grupo se tie— 

nen: 

Dengler- Addams( 17). 

Dengler fue el primer autor en presentar un estu— 

dio experimental completo de la transferencia de calor en dos

fases. En ese trabajo se reconoce la existencia de una zona - 

donde controla la conveceí6n y también que hay una zma de de

ficiencla de líquido a altas fracciones de vapor. 

El parámetro Xtt, segán Dengler, es una funci6n re

presentativa de la fracci6n de vapor. Introduce correcciones - 

de carácter cuantitativo para el efecto de la presi6n sobre - 

el coeficiente en dos fases, en términos de viscosidad y den- 

sidad del líquido y del vapor, cuando no se presenta la ebu— 

llici6n nueleada. 
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hT,>/hL, = 3. 5 (,/ Xtt)* 5 ( 2. 6) 

Dengler propone también, un factor para el efecto - 

de ebullíci6n ilucleada y una ecuací6n para predecir la dífe— 

rencia de temperaturas necesaria para iniciar dicha ebulli— 

ci6n. Sin embargo, se reconoce en su estudio que estas últi— 

mas ecuaciones, se obtuvieron con un número limitado de datos

experimentales. la desviaci6n de esta ecuaci6n es + 20% 

Guerrieri- Talty( 18). 

De una manera similar a I>engler- Addcms, estos auto

res correlacionaron sus datos, mismos que fueron obtenidos pl

ra varios fluIdos orgánicos. La diferencia entre los dos tra- 

bajos es que Guerríerí- Talty usaron el coeficiente calculado - 

para el líquido presente en un punto( h12 ec. 2. 4). 

hTP/ h12 = 3. 4 (,/ Xtt). 45
2- 7) 

Obtuvieron también un £ actor para el efecto de ebu

llici6n nucleada, con la condici6n de que se aplique si exce- 

de la unidad. La desviaci6n de esta ecuaci6n es + 20%. 

Schrock- Grossman( 19). 

Esta correlaci6n es el resultado de un análisis di

mensíonal de la ebu-llicíón por convecci6n forzada. Se incluye

un térnino Bo, que es el número de ebullici6n, con el cual se

trata de considerar el efecto de ebullici6n nueleada. 
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Bo = q/ hfgG 2. 8) 

Como se puede observar, el n-úmero de ebullici6n es

el cociente de un flux de transferencia de calor y una masa - 

velocidad. Esto se debe a que el mecanismo de ebullici6n nu— 

eleada, se ve afectado por la diferencia de temperaturas exis

tente entre el seno del líquido y la pared, mientras que la e

bullici6n por convecci6n forzada depende del grado de turbu— 

lencia en el fluído, la cual puede cuantificarse por su masa - 

velocidad. 

h = 170 k1/ D ( DG/, -
8( C.,,, u/ k) 1/ 3( Bo ,. 

7p 
m ) -/-" L

1. 5xlo- 4(,/ Xtt).
67) (

2. 9) 

A bajos valores del ni£mero de ebullici6n, el coefí

ciente de transferencia de calor será independiente del =¡ a -- 

mo, mientras que a valores altos, el coeficiente será indepe!n

diente del parámetro de Martinelli. La desviaci6n de esta co- 

rrelaci6n es + 35%. 

T7right( 14). 

Wright presenta doce correlaciones diferentes obte

nidas del análisis numérico de sus datos. Las correlaciones - 

están expresadas en funci6n de alguno de los nümeros adi=en-- 

cionales siguientes: ReL, Pr., Bo, Bem y Xtt. Bem es el núme- 

ro de ebullicí6n multiplicado por la relaci6n de densidad del

líquido a densidad del vapor. Todas las correlaciones propu" 
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taa por este autor tienen una desviaci6n del 16%. 

h7p/ bT .
581 (

2. 10) 
I = 

2. 72 (,/ Xtt) 

Bennett( 14). 

La ecuaci6n de Bennett, es una modifícaci6n a la - 

ecuaci6n de Guerrieri- Talty, y el autor representa el coefi— 

ciente como una funci6n del flux de calor. Para la regi6n de- 

ebullici6n, Bennett encantr6 que la correlaci6n propuesta por

Roheenow( 20) es aoeptable para fluxes de calor mayores de 50 - 

mil BTU/ h ft2. A fluxes menores ( 30 000 BTU/ h ft2 ) sus datos - 

sufren una desviaci6n considerable, misma que fue atribuida a

que la turbulencia producida por la conveceí6n forzada fue i- 

gual o mayor que la producida por el proceso de ebullici6n nu

oleada a estos fluxes bajos. 

Chen( 21). 

Chen propuso una correlaoi6n en la cual la correo- 

ci6n por ebullici6n nueleada fue incorporada como un término - 

aditivo. Consíder6 que existen dos mecanismos básicos de --- 

transferencia de calor, que son: 

a). El mecanismo macroconvectivo ordinario de transferencia - 

de calor que opera noxmalmente en flujo de fluidos, y

b). El mecanismo mieroconvectívo asociado con la foimaci6n de

burbujas y su crecimiento. 
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Se supone además, que estos mecanismos son aditi— 

vos en su contribuci6n a la transferencia de calor. 

Chen establecio que el mecanismo de macroconvec

ci6n puede ser descrito por una ecuaci6n de la forma de la de

Dittua- Boelter: 

hinac = * 023 kip/D ( Re TP)* 
8(

prTr).
4

k2. 11) 

donde el wánero de Prandtl, el de Reynolda y la conductivi— 

dad, son valores efectivos asociados con el flujo en dos fe -- 

sea. Considerando que el niímero de Frandtl del líquido, del - 

vapow y del fluído en dos fases son de la misma magnitud y ya

que el calor es transferido a través de la película de líqui- 

do adherida a la pared, es de suponerse que las propiedades - 

del líquido, tengan el efecto daninante. Se define el paráme- 

tro F: 

1p Re q' P/ Re
8 8

I)* = ( ReTP,/( G( 1- x) M/"»* ( 2. 12) 
r

Este parámetro, que es la relaci6n del Re en dos - 

fases al Re del liquido, se correlaciona con el parámetro Itt

mismo que se muestra en la fig. 4. 

Para el mecanismo de mieroconvecci6n, se utiliza - 

el anál-lais de Forster- Zuber( 22). Este análisis se deriv6 pa- 

ra el caso de ebullici6n nucleada, considerando que el meca— 

nismo mieroconvectivo es gobernado por la velocidad de creci- 

miento de las burbujas. En términos de 4T y AP efectiva se -- 

tiene: 
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D0122 k* 79Cq45 . 49 . 25/, . 5 . 29 . 24 . 24I'
Mic = .

1
L YL 9C a14I L >. P G

6 T6* 24, aPe* 24 ( 2. 13) 

Finalmente Chen define un factor de supresión, co- 

mo la relación de sobrecalentamiento efectivo del fluído(¿STe) 

a sobrecalentamiento total de la pared( AToat): 

3 = ( ATe/& T)' 99
2. 14) 

El factor de supresi6n( S), se aproxima a la unidad

en flujos bajos y a cero en flujos altos. Chen sugiere que S

puede representarse como función del número de Reyno1ds en -- 

dos fases, fig. 5. El coeficiente de transferencia de calor, 

se obtiene como una suma: 

hTP = 
1P 

nae + S hmic 2. 15) 

La desviaci6n premedio de esta correlación es — 

En el segundo grupo de correlaciones, basadas en - 

números adímensionales se tienen: 

Davis- David( 23). 

En esta investigación, los autores obtuvieron tres

ecuaciones basadas en dos modelos de flujo. 

El primer modelo corresponde a flujo anular y se - 

tienen dos alternativas, una es utilizar la ecuación de la re
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laci6n de desplazamiento de las fases( ec. 2. 16), y la otra es

usar luna ecuaci6n de holdup( fracci6n de área que ocupa el lí- 

quido)( ec. 2. 17). 

VG / VI, 
2. 16) 

f ( 2. 17) RL AI / AT  AL "( AL + AG' 

En ese trabajo se hacen laa sigaientes suposicio— 

nes: 

a) No se presenta la ebullici6n nucleada. 

b) La transferencia de calor ocurre de la pared a la película

y se puede cuantificar con el nilmero de Reyno1ds y lae pr o

piedades del líquido. 

Los autores partieron de la siguiente ecuaci6n: 

hD/ k = a G / ) b ( C.P, 4 / k) 
o (

2. lb) 1) 1 /IOL L

La masa -velocidad del líquido en esta ecuaci6n, -- 

puede relacionarse con la masa -velocidad del vapor por medio

de la ecuaci6n de continuidad para cada fase: 

PG VG  G G ( 2. 19) 

3)L vL = GL ( 2. 20) 

y por la relací6n de dealizamíento( ec. 2. 17), se tiene: 

hD/ k . ". 87( DG
G ? L/# I, P G) * 

87(
Cp/ 4/ k)

L4 (

2. 21) 

Finalmente de la evaluaci6n de a/W 87, por medio - 
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de los datos experimentales, los autores obtuvieron: 

p ). 28 . 87(
Cph-D/ k = . 060 ( DGxA 04,4 / k) L4 ( 2. 22) 

L PG

La segunda correlaci6n en términos de holdup es: 

hD/ k = . 017 ( D( l- x) G/) W 87( C,/ k) j4 ( 2. 23) A L( 1 - RG

Para la tercera correlaci6n usaron el modelo homo- 

géneo, en el cual se supone que no hay deslizamiento de las - 

fases y las propiedades de la mezcla pueden calcularse como: 

vTP = ( XIYG + ( 1- X)/ FL Gt ( 2. 24) 

xID + ( 1- x)/ PITI? i G j (
2. 25) 

2. 26) M TP = X 4G + ('- X) 11

La ecuaci6n es: 

hD/ k = - 033 ( DG/ -
p)* 

87 (
2. 27) A T ( CpM/ k) L4

API ( 25) - 

Las tres ecuaciones tienen una desviaci6n de + 15% - 

La correlaci6n del American Petroleum Institute - 

API), consiste en calcular dos coeficientes de transferencia

de calor, uno corresponde a la fase liquida y otro al vapor, 

en ambos casos se considera que el fluido se encuentra en una

fase, usando además las respectivas propiedades físicas. El - 

coeficiente en dos fases, se obtiene ponderando cada uno de - 

los coeficientes en funci6n del porciento en peso de cada fa- 
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Las ecuaciones para calcular el coeficiente del 11

quido son las 2. 1 y 2. 2. 

El coeficiente del gas se oalcula por: 

8 4 (
M / hD/ k = . 0243 ( DQ/ a )* ( Cp,,«/ k) . 

14 (
2. 28) 

G 1

la ecuaci6n final es: 

hTP  Y -L bL + X G h G

Groothuis- Hendal( 24). 

2. 29) 

La ecuací6n de Groothuis- Hendal, fue desarrollada - 

para un sistema aire agua y es similar a la ecuaci6n 2. 27 de - 

Davis -David. Ambas ecuaciones predicen coeficientes del mismo

orden de magnitud. 

hD/ k = . 029( DG + DG G o G) .
87(

CpL 4 5 t / k) * 33

14 (
2. 30) a // 0-) * 

De las correlaciones mencionadas se probaron las - 

sigguientes: Davis -David, Chen, Dengler- Addoms, Guerrieri- Tal- 

ty, Schrock -Grossman y la del API. 



CAPITULO M

Evaluación de caídas de presión

Se ha expuesto mediante un ejemplo en el capítulo - 

I, la necesidad de evaluar la caída de presí6n en los calenta

dores a fuego directo, por un método riguroso. 

En este capítulo, se presentan los métodos reporta

dos en la literatura para dicho cálculo, sin perder de vista - 

que éstos corresponden al caso de hornos con vaporización. 

Entre los métodos más importantantes para el cálcu

lo de la caída de presi6n se tienen los siguientes: Dittus— 

ficamenHildebrand, Maker, Buthod y otros( 26, 27)( usados especí 

te en hornos que manejan fracciones de petróleo); Lockhart --- 

Martinelli, Wkler y Orkiszewski ( métodos generales). De es— 

tos- áltimos, los métodos de lockhart-Martinelli y Dukler, co- 

rresponden a flujo de fluídos en tubos horizontales y el méto

do de Orkiszeweki a flujo en tubos verticales. 

Estos métodos proponen la evaluación por ínterva— 

los en el equipo, ya sea de la variación de presión con res— 

pecto a la longitud o la variación de presión con respecto a

la entalpía. 

En una forma breve se presentan a continuación los
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métodos de Dittus- Hildebrand, Maker y Buthod, los cuales por - 

las simplificaciones que hacen y las gráficas que emplean, o- 

rigi-nan resultados poco exactos por lo que no se consideran a

decuados rara el cálculo riguroso de la caída de presi6n en - 

os hornos. 

Dittus- Hildebrand( 28). 

Este método, considera que la entalpía del fluído- 

H), es proporcional a la langitud del tubo. Partiendo de la 

ecuaci6n de Fanning y de la de Dernaulli, los autores sustitu

yen el valor de la variaci6n de presi6n con la longitud( cIP/ dL) 

por el de la varíaci6n de presién con la entalpla( dP/ dH). Se~ 

emplean eráficas como: curva de destilaci6n flash( cálculo de - 

la fracci6n de vapor), curva de contenido de calor( evaluaci6n

de entalplas del fluído), carta de Cox( determinaci6n de tempt

raturas de ebullici6n) y curva de porciento de vaporizací6n - 

ecular entre otras. rontra peso mo 

Se evalua la caída por fricciones y se adiciona la

caída de presi6n debida al incremento de la velocidad, basada

en un volumen específico medio. 

Finalmente se lleva a cabo una integraci6n gráfica

de dP/ dH vs. E desde la presi6n de salida, para evaluar la

presi6n a la entrada del equipo. 
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Maker( 29). 

Maker presenta el método simplificado más comple— 

to, ya que considera los siguientes casos. el fluído es líqui 

do a través de todo el equipo, flujo de gas sin y con cambios

apreciables de densidad del fluído, y el caso que nos ocupa, - 

líquido con cambio de fase a lo largo del equipo. Este autor - 

emplea las ecuacianes de Iudwig( 30). 

El enfoque de este método es construir líneas de - 

porciento de vaporización, en una gráfica presi6n- entalpla. - 

Como en el método anterior, se usan gráficas como: carta de - 

Cox, curva de va-Dorizaci6n flash y una gráfica de dP/ dF. va. - 

E, para obtener el valor de la calda de presi6a. 

Maker modifica la forma de la ecuación de dP/ dH, - 

para el caso en que el término de energía cinétíca sea apre— 

ciable con respecto a la caída de presión total, incluye un - 

témino de velocidad, pero de tal forma que permite hacer la- 

integraci6n grAfica. 

Buthod( 31). 

Buthod hace uso del balance de energía mecánica y - 

de gráficas tales como: equilibrio de vaporización flash, — 

T3P, diagrama de fases y la correlaci6n de flujo a dos fases - 

de Lockhart- Martínelli. Modifica la ecuación de balance mecá- 

níco de tal manera que al hacer la integración gráfica, la so
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luci6n es que el área bajo la curva sea igual a la longitud - 

del equipo. 

Métodos generales. 

A continuaci6n se presentan en foma detallada, 

los métodos más importantes para evaluar la caída de presi6n- 

en dos fases. lija descripoi6n de estos métodos, tiene por pro- 

p6sito plantear su aplicací6n en calentadores a fuego direc— 

to. 

Antes de presentar los métodos, se díscutírá breve

mente la ecuaci6n general para el cálculo de la caída de pre - 

rí 6n. 

En general, la caída de presi6n tanto en una, como

en dos fases, tiene contribuciones de tres efectos: fricci6n, 

aceleraci6n y elevaci6n. 

dP/ dZ) t = (dP/ dZ) f + (dP/ dZ) ac + ( dP/ dZ) el ( 3. 1) 

Un breve análisis nos pemite obtener las diferen- 

tes expresiones de esta ecuaci6n. 

Si se tiene un horno con tubos horizontales y ade- 

más el fluído entra subenfriado, el término de acelerací6n es

despreciable y el de elevaci3n es practícamente cero, por lo

que solo se requiere calcular las pérdidas por fricci6n. Cuan

do se presenta el flujo en dos fases, se estiman las pérdidas
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por fricción y por aceleraci6n, ya que el término de eleva— 

ci6n es cero como ya se mencionó. 

Si el horno tiene tubos verticales y el fluído es- 

tá subenfriado, se desprecia el término de aceleración. En el

punto donde se presenta el flujo a dos fases, se deben eva— 

luar los tres téminos. 

la evaluación de cada uno de estos tézminos en flu

jo a dos fases, se presenta de acuerdo al tratamiento dado — 

por De Gance y Atherton( 32), a cada uno de los métodos presen

tados. 

Si el fluído entra subenfriado, se puede evaluar - 

la caída de presí6n por medio de la ecuación de Darey o la

ecuación de Panning. Ya que el planteamiento de los métodos

de cálculo en flujo a dos fases, que se describen a continua- 

ci6n, es en términos de ecuaciones diferenciales, es necesa— 

río considerar una ecuación diferencial para la estimación de

la caída de preei6n en una fase. De acuerdo con los resulta— 

dos de Dukler, se tiene: 

dP/ dZ = f v
2 /

2 gC DA sL
3. 2) 

La ecuaci6n anterior es la ecuación de Darcy expi e

sada en forma diferencial. La dectucci6n de esta ecuaci6n, es- 

tá basada en el principio de similaridad: " dos sistemas de — 

flujo con las mismas ecuaciones diferenciales y condiciones - 
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de frontera, tendrán la inisna soluci6n dimensional". Dukler a

plica este principio para la obtencí6n de las ecuacíones para

flujo en dos fases. 

Lockhart y Martinelli( 16, 32). 

Este es un método empírico, desarrollado para si& - 

temas aire -agua y está basado en las siguientes suposiciones: 

1) La calda de presi6n estática de la fase líquida, debe ser - 

igual a la caída de presi6n estática de la fase gaseosa, - 

sin importar el patr6n de flujo. 

2) El volumen ocupado por el líquido mas el volumen ocupado - 

por el gas, en cualquier instante, debe ser igual al volu- 

men total del tubo. 

Para el desarrollo matemático de su correlaci6n, - 

lockhart- 1,1lartinelli consideran la relaci6n de caídas de pre

si6n por fricci6n de las fases, como si cad¿r fase ocupara por

entero el tubo. La raíz cuadrada de esta relaci6n, es el pazá

metro 1 dé Lockhart -Martinelli. 

X'= (( dP/ dZ) L/( dP/ dZ ) G )
1/ 2 (

3- 3) 

Puesto que la caída de presi6n en doe fases ies = a- 

yor que la caída de presi6n en una fase, estos autores defí— 

nieron un parámetro Or, que es la relací6n entre la caída de - 

presi6n en dos fases y la caída de presi6n en una fase. 
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2
X = ( d -PAIL) ./( dP/ dZ) ( 3. 4) 

2 = (
dP/ cIZ),,

P./( dP/ dZ) G ( 3. 5) OG

Calzulando la caída de presi6n en cualquiera de -- 

las fases y el par-Ametro 0, se puede calcular la caída de pi 

si6n por fricci6n de las dos fases, por la siguiente expre— 

si6n: 

d2./ dZ): r = ( dP/ dZ) L
2

q

VdZ)
f = (

dP/ dZ
2

G OG

3. 6) 

3. 7) 

Para calcular el té= ino 0, Lockhart y -llIrartinellí- 

reconocen tres mecanismos de flujo: 

a) Ambas fases en flujo laminar. 

b) Ambas fases en flujo turbulento. 

e) Una fase en flujo laminar y una en turbulento. 

Estos mecanismos se determinan calculando el náme- 

ro de Reynolda superficial de cada fase. Si Re < 2 000 el f1u

jo es la=inar y si Re > 2 000 el flujo es turbulento. 

Con el parámetro X y la fig. 6, se determina el va

lor de 0L 0 OG* 

Dukle r(3 2, 3 3) - 

El método de Dukler, como ya se mencion6, está ba- 
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sado en el análisis de similaridad. Además de plantear una co

rrelaci6n para estimar pérdidas por fricci6n, Dakler prest6

particular atenci6n al término de aceleraci6n del fluído y

consider6 que la manera en que éste debe ser calculado, depeg

de del patr6n de flujo, o mejor a -án, de la distríbucí6n de lí

quido y gas en el área de secci6n del tubo. 

Adicionalmente a su desarrollo de ecuaciones, Du— 

kler reuni6 una gran cantidad de datos experimen tales, para

después de una cuidadosa selecciffi, comparar su método con

las principales correlaciones usadas hasta entances( 14, 34, 35, 

36, 37). Asíl mimo, analiza las correlaciones( 14, 38 39) para - 

el cálculo de la fracci6n del área de flujo ocupada por el 11

quido( holdup ( R,». Del análisis estad- stico de los resulta— 

dos, el autor concluye que el método de Lockhart-Martinellí y

los casos I y II planteados por él, son las mejores correla— 

ciones. Recomienda también la correlaci6n de Hugbmark( 39) pa- 

ra el cálculo del holdup( 11,). 

De los casos presentados por Dakler, dos son los - 

más importantes, mismos que se explican a continuaci6n. 

Caso I. Flujo hcmogéneo o sin deslizamiento de las

fases. 

En este caso, la mezcla en dos fa.ses es conaidera- 

da como un solo fluído, cuyas propiedades son los prmedios - 
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volum4-trícos de las fases. El concepto clave es el holdup vo- 

lumét--icoo,) y se define como la relación del flujo volumétri

co del Ilquido al flujo volumétrico total. 

X= QL / ( QL + QG) ( 3- 8) 

Con esta definición las propiedades fisicas, densi

dad y viscosidad de flujo homogéneo se detezminan como sigiae: 

Fns= L" N + ? G('-') (
3. 9) 

m ns=/OL j ( 3 - 10) 

RL = A ( 3. il) 

R G = 1 ( 3- 12)' 

Del análisis de Du-kler se obtienen el n-ámero de Re

y el nilmero de Ealer( Eu) para flujo hanogáneo: 

Re = DG/ jns ( 3- 13) 

2
Eu = ( dP/ dZ) gC Pns

D / G = f / 2 ( 3- 14) 

De esta iíltima ecuación despejando dP/ dZ, se deter

minan las pérdidas por fricción. 

dP/ dZ = f G2 / 2 g, P
s

D ( 3. 15) 
n

El cálculo del factor de fricción se puede hacer - 

por la ecuación de Moody: 

f ='l / ( 2 log( Re/( 4- 5223 - 3. 8215))) 
2 (

3- 16) 
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Caso II. Deslizamiento constante de las fases. 

En este caso Dakler define un té= ino que es la– 

relaci6n entre la densidad de deslizamiento constante y la — 

densidad sin deslizamiento. 

P = 1 PL/? n s) A / RL + (, PG/- Pn s) ( 
1 –' X) 2 /( l -RL) ( 3. 17) 

Como se puede observ,,ar esta ecuaci6n incluye el -- 

holdup( RL) referido al área de flujo. La siguiente ecuacíln y

la fig. 7, corresponden al cálculo de RL de acuerdo con el mé
todo de Hughmark. 

Mo: 

1/ ( 1 – X) = 1 – AlfG ( 1 – K//(' – RL)) ( 3- 18) 

En la fig. 7, se tiene un parámetro Z definido co– 

1/ 6 1/ 8/ 1/ 4
Z = Re Pr k 3- 19) 

Donde se tiene el nilmero de Reyno1ds, el numero de Fraude y – 

el holdup volumétrico, este último camo ya se ha definido. El

Re y el Fr son: 

Re  1 G/( RLt4L + R G,, O G) 

Fr = 
2 / 

gCDV
s

3. 20) 

3. 21) 

Puesto que el n-ámero de Reyno1ds, está expresado

en funci6n del holdup( RL), la resoluci6n de la ec. 3. 18 es

iterativa. El procedimiento es el siguiente: se supone un 11LT
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se calculan Re, Fr y , se calcula el valor de Z y se lee el - 

valor de K en la fig. 7, se sustituye este valor en la ec. -- 

3. 18, mima que se resuelve para Rl- El cálculo te= ina cuan- 

do el RL calculado es aproximadamente igual al supuesto. 

El námero de Peynolda y el de Euler para el caso - 

II, se expresan mediante las ecuaciones: 

Re = 901 1
2 /

RL + FG( '-" 
2 /(

l -RL) D Vns/ na (
3. 22) 

Eu. = ( dP/ dZ) gC. PnB D/ G2 a = fl2 ( 3. 23) 

De la ecuaci6n anterior se despeja dP/ dZ, que es la

pérdida por friecí6n. 

El factor de fricci6n, se calcula de acuerdo a la- 

ecuaci6n desarrollada por Dukler. Esta ecuaci6n relaciona el - 

holdup volumétrico(,1), con el factor de fricci6n. 

f = f ' « (>j ( 3. 24) 

El námero de Reynolde definido por la ec. 3. 22, se

sustituye en la ecuaci6n de Moody para tubos lisos( ec. 3. 16). 

es: 

La funci6n que relaciona el factor de fricci6n con

o((,X) = f1f, = 1 - lnX/ ( 3. 25) 

Final -mente ; ea: 

4 = 1. 281 + . 478 1nJ + . 444( lnX) 
2 + .

094( ln>_)
3
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0843 ( ln A) 
4 (

3. 26) 

Aunque en algunos casos, es suficiente calcular la

caída de presi6n por fricciffi, se recomienda calcular también

las pérdidas por aceleraci¿n, ya que si éstas son apreciables

influirán en el calculo total. 

Para el caso de flujo hcmog6neo se tiene la. si— 

guiente ecuaci6n: 

AC = G VG / gc P ( 3. 27) 

En el caso de deslizamiento se tiene la expresi6n: 

AC = 1/ gc ¿ Z( G2 ¿,( 1/, PG R ( 3. 28) L JG G) + G FL A( 1/ RL» 

Esta i1ltima, requiere una soluci6n iterativa por – 

lo que se utiliza la fo= a propuesta por DeGance y Atherton. 

AC = ( GLV1/ RL + GGVVRG( l – Rl,/RG))/ OC F ( 3. 29) 

La expresi6n final para la caída de presi6n total, 

en flujo horizontal es para ambos casos: 

dP/ dZ), t = ( dP/ dZ) f / ( 1 – AC) ( 3- 30) 

Donde ( dP/ dZI) f Y AC son las definidas en cada caso. 

Orkiszewski( 40). 

Este autor ha presentado el método más preciso, p1

ra calcular la caída de presi6n en flujo vertical a dos fases. 

Al igual que el método de Dukler, éste está basado en uni-a — 



39 — 

gran cantidad de datos experimentales, lo que pemite estable

cer fronteras confiables entro loa patrones de flu -jo. El desa

rrollo de este método se basa en los trabajos de Griffith y - 

Wallis( 41) v D -ms y Ros( 42) y 17ícklin( 43). 

Los patrones de flujo considerados por Orkiezewski

son: burbuja, alug, transici6n de alug- anular y anular -niebla. 

De acuerdo con éstos, Orkiszewski define cuatro parámetros de

patr6n de flujo que am los siguientes: námero, de burbuja -- 

Nlb), n-dmero de alug( Nls), námero de niebla( N1m) y n-ámero de

velocidad del ~( Ngv). 

2
Nlb = 1. 071 - . 2218 V

s,/
D ( 3. 31) 

1Nlb "X . 1  3- 32) 

TIs = 50 + 70 ( VsL( PL/ I-)* 
25). 75 ( 3- 33) 

Nlm = 75 + 138 ( VsL OPLIT )* 
25). 75 ( 3- 34) 

Ngv = 1. 938 VsG ( fL /Cr).
25 ( 3- 35) 

los patrones de flujo se definen como sigue: 

Flujo burbuja: 

Vs(;/' 7n,

34
Nlb

Flujo slug., 

3- 36) 

VBC/ V 13 > 
rlb y N

9v
e- Nla ( 3. 37) 

Flujo de transici6n: 
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N1M '> Ngv > ITlS ( 3- 38) 

Flujo n-Jebla: 

Ngv > Nlm. ( 3- 39) 

Para calcular la caída de - Dresi6n ror fricci6n, se

aplican las ecuaciones correspondientes al patr6n de flujo, - 

desarrolladas por Orkiszewski. 

Flujo burbuja. ni este caso se tienen las expresio

neo siguientes: 

Densidad de las dos fases: 

Pob  RL A + (1 ( 3. 40) 

Holdup( RL): 

RL = . 5 - . 625 Vns + ((. 5 + . 625 Vns) 
2_ 

1. 25 VaG) 
1/ 2 (

3- 41) 

N'dmero de Reynolds: 

Reob -- 1488 PL D VsL //, x L RL ( 3. 42) 

Caída de presi6n por friceí6n: 

dP/ dZ) f = f ?L( VaL/ RL) 2/ 2 gC D ( 3. 43) 

Flujo slug. Para este régimen se tienen ecuaciones

más complicadas. 

Densidad: 
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fOS  ( G + fLVr)/( V,, + Vr) + rpL ( 3. 44) 

En esta ecuaci6n aparecen Vr( velocídad de crecí— 

miento de la burbuja) y el parámetro r . El cálculo de éstos— 

es como sigue: 

y N2: 

Námero, de Reynolds: 

Re = 148d fl, D Vns/ 08 / A L ( 3. 45) 

Para calcular Vr, se deternínan dos parámetros Nl- 

N1 = . 572 x 105(—. 35 + (. 1225 + 

04931 V
n 0,/

D. 5). 5) (
3. 46) 

N2 = . 572 x 105(—. 546 + (. 2981 + 

01849 V
1/

11* 5)- 5) (
3- 47) 

Las siguientes condicimes, deteminan la ecuací6n

cm la que se calcula Vr: 

Si Re > Nl; Vr = ( 1. 985 + 4. 958 x 10- 5Reos) D* 5 (
3. 48) 

Si Re < N2; Vr = ( 3. 097 + 4. 958 x 10- 5Reos) D* 5 (
3. 49) 

Sí N1 > Re > N2; Vr = - 5( 1 + ( Y
2 + 

13. 59 / M jlP., D. 5) - 5) 
J (

3. 50) 

Y = 01. 423 + 4. 958 x 10- 5Re,,) D, 5 ( 3. 51) 

Se calcular de acuerdo con: 

Si V
na < 

10; r = (.0127 log(/« L + 
1)/

Dl. 415 — 
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284 + . 167 log V
s + .

113 log D ( 3- 52) 

Si V
s > 

10; = . 0274 log(A + )/
Dl. 371+ 

161 + . 569 log B - (. 01 log(?, + 

1)/
Dl. 571+ .

397 - . 63 log D) 

log Vns ( 3. 53) 

El parámetro r tiene los valores límites sigui— 

entes: 

Si V
ns

z lo; r = -.065 VnB ( 3. 54) 

Si V
a > 

lo r = Vr( G/ P, - V
e)/(

Vr + Vns) Vns ( 3. 55) 
n

Estas restricciones eliminan discontinuidades en— 

tre patrones de flujo. 

La expresi6n de pérdidas de fricci6n es: 

tf
2

dP/ dZ) f PT, V s/
2 gCD)( V

5L + 
Vr)/( yna + Vr) 

r ) ( 3. 56) 

Flujo de transicí6n. Para este patr6n, Orkiezewski

sugiere una ponderací6n como sigue: 

Densidad: 

ot  t 'Pos + 0 - t) 
JPCMI (

3. 57) 

Pérdidas por fricci6n: 

dP/ dZ) f = t ( dP/ dZ) 
os + (

1 - t)(dP/ cIZ) 
cm (

3. 58) 

Donde t se calcula con la siguiente ecuaci6n: 
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t = (NIm - ', qgv) I(Nlm - Nls) ( 3- 59) 

Como se observa, la densidad y la caída de presión

por iricci6n para flujo de transición, son un promedio de los

téminos respectivos de los patrones de flujo elug y niebla. 

Flujo niebla. El cálculo de ( dP/ dZ). para flujo — 

niebla es análogo al de flujo burbuja, empleando la densidad

de flujo sin dealizamiento( ec. 3. 9). La ca da de presión se - 

deF'.,.ne en térmínos de fricción del gas. 

dP/ dZ) = f V 2 G/ 2 gC D ( 3- 60) 
f PG s

El factor de fricción se evalúa con el n-dmero de - 

Reynolds definido como: 

Re, G = 1488 PG D VsGl M G (
3. 61) 

Se incluye una corrección para la rugosidad relati

va( 4Q/ D), dondeCes la rugosidad absoluta, evaluada por Duns y

Ros. Para el cálcu-lo del/ D, se define el parámetro Nw. 

Nw = 4. 52 x 10- 7( VaG /* L/ Z3- ) 
2 ( 

f >G1fL) (
3. 62) 

Si Nw 7 . 005; r4lD = - 38537 d» Nw* 3021( p v2 D) ( 3. 63) 
G« sG

Si Nw < . 005; IC/ D = . 074958 (3»/(, Pa V
2

D) ( 3. 64) 
sG

los límites de é/ D son: 10- 1 4/ D£. 5. 

En todos los patrones de flujo se estima el factor

de fricci6n con la ecuaci6n de Colebrook: 
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1IJ—f = -2 log(cz/ 3. 7D + 2- 51/ Re f 112 ) ( 3. 65) 

Para todos los casos en este método, el té= ino de

aceleraci6n es: 

ci6n: 

AC = G V
sVgC

P 3. 66) 

La caída de presi6n por elevaci6n es por defini— 

dP/ dZ) 
el - 

9 ? ( 9/ 9C) 3. 67) 

La ecuaci6n se aplica a todos los D-atrones de flujo, donde la

densidad ( P), es la definida en cada patr6n. El ángulo de in- 

clinaci6n e, toma el valor de 0 en flujo horizontal, 1 en flu

jo vertical ascendente y - 1 en flujo vertical descendente. 

Una vez definidos los téminos de la ec. 3. 2, se - 

tiene la expresi6n general para el cálculo de la caída de pi e

sí6n total en flujo vertical. 

d:P/ dZ) t = ((dP/ dZ) f + e f &/gC)/( l - AC) ( 3. 68) 

Dada la gran cantidad de datos experimentales, em- 

pleados para su ecaprobaci6n, es de esperarse que los métodos

de Dukler y Orkiszewskí, sean los más apropiados para evaluar

la caída de presi6n de los calentadores a fuego directo, siem

pre y cuando, se considere también la variaci6n de la tempera

tura del fluído respecto a la longitud del equipo. 

Uno de los aspectos más importantes, que se preseñ



45 - 

tan en flujo a dos fases, es el " flujo críticom. Este proble- 

ma, se observa sobre todo, en el caso de hornos, cuando se — 

tienen operaciones al vacío. El flujo crítico se tiene debido

a cambios bruscos en el díámetro de los tubos. Estos cambios - 

obedecen en hornos que trabajan al vacío, a condiciones de di

selo como lo es la caída de presi6n. Se requiere entonces, ve

rificar que no se presente este tipo de flujo. 

El flujo crítico se alcanza cuando en un punto del

sistema, se tiene un incremento en volumen especIfico del

fluído, para una disminuci6n pequefla en presi6n, tan grande

que la entalpla y la presi6n no pueden disminuirse simultá— 

neamente en una seceí6n dada del tubo. Esta condici6n oaurre~ 

en el sistema, en el punto donde la energ-ía disponible para

mover el fluído a través del tubo, es consumida totalmente

por la aceleraci6n del fluído, y por lo tanto no se tiene e— 

nergía disponible para disipaci6n por fricci1n. Se requiere

más energía para expander el fluído, que la que se produce

por la dísmínuci6n de presi6n del mismo. Este flujo es simi— 

lar al flujo s6níco que se tiene en fluídos gaseosoel pero no

es exactamente lo mismo. 

La velocidad del sonido en flujo a dos fases, es - 

díficíl de caracterizar. Por otro lado, el concepto de flujo - 

crítico es una limitací6n temodinámica, ya que al tenerse -- 

flujo crítico, no es posible aumentar el gasto del fluIdo. Lo
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anterior puede expresarse con las condiciones siguientes: 

dZ/ d? 0 ( 3. 69) 

dP/ dZ 00 ( 3- 70) 

Para calcular la velocidad crítica se tienen dos

foimas, de acuerdo con los métodos de Dukler y Orkiszewskí

pres-entadob anteriormente. 

Flujo homogéneo. 

Si el término de aceleraci6n de la ec. 3. 30, AC se

aproxima a la unidad, el gradiente de presí6n se hace muy - 

grande. Para calcular la velocidad crítica(Verit), sea AC= 1. 

AC = G VsGeri t/ gC Perit = 1 ( 3- 71) 

Verit = Pcrit g,/ 0. ( 3. 72) 

Debido a la definici6n de flujo hemogéneo, la velo

cídad crítica es también la velocidad s6nica. Las ecuaciones - 

anteriores se aplican tanto al caso 1 de Dukler, como al méto

do de Orkiszewski. 

Flujo con deslizamiento constante. 

Si en la ec. 3. 29, que es la expresi6n para flujo - 

con deslizamiento constante, se hace AC = 1, se obtiene la

siguiente expresibn: 

AC = (( GL VsLcri t/ RL) + ( G GVsGcri t/E G)" - 
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3 73) 191/' 7PV/' k ~' ' — - 

Dividiendo entre G, re2,) Iviendo para el témino -- 

Pcrit g,/ G y definiendo la velocidad crítica(Verit) se tiene: 

Pcrit g,,/ G = Verit

Vcr'-t = (G.L/ G) ( VsLcrit`/RL) + 

3. 74) 

GGVsGcrit/ 1V( 1 - RL/ RG)/ gc Pcrit ( 3- 75) 

Ya que la calidad del vapor x es: 

x G/ w t ( 3. 76) 

La ecuaci6n final es: 

Vcrit = 0 - x)( VsLeri t/ RL) + 

x( V
sGcrit/ RG)( 1 - RL/ RG) ( 3- 77) 

Las ecuacíanes de velocidad crítica, describen las

condiciones de! fluido en un punto, lo que resulta acorde con

los métodos propuestos de Dukler y Orkíazewski. 



CAIPITULO IV

Algorítmo de cálculo

El objeto de este algorítmo, es determínar en cada

paso del calentador, el perfil de temperaturas del fluido y

de pared, así como el de presiones del fluido dentro de los

tubos, ya sea en pos -¡c --;6n vertical u horizontal. Esto obedece

a que no necesariamente se tienen los mismos perfiles a tra— 

vés de cada paso del calentador, ya que debe tomarse en cuein- 

ta, que la absorci6n de calor radiante, depende de la dístri- 

buci6n de los pasos dentro del horno. 

Se hace el cálculo de manera rigurosa, empleando - 

los resultados de la zonificaci6n como son: flux de calor y - 

temperatura de pared por zona. Se requiere además contar con - 

la geometría propuesta para el horno. Finalmente se plantea - 

el uso de esta secuencia mediante un programa de computadora. 

Con objeto de entender la aplicaci6n de la zonífi- 

caci6n, se presentan en las figuras 8 y 9, la forna en que se

puede zonificar un horno cilíndrico y un horno de caja. La zo

nifícaci6n, es similar en hornos de tipo celda( fig. 11). Se - 

presenta además en la fig. 10, la disposici6n posible de los - 

pasos en un horno de tipo caja. 

Diagrama de bloques del programa. 
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L i la fig. 12, se presenta el diagrama de bloques - 

propuesto para esta secuencia de cálculo. A continuaci6n se - 

describen las partes de que consta dicho diagrama. 

A. Infoinaci6n necesaria. 

1. Características y condiciones de operaci6n del fluído. 

Dentro de esta informaci6n se encuentran flujo, composi

ci6n, presiones y temperaturas a la entrada y a la sal¡ 

da del equipo( fijando las presiones en tárminos de la - 

caída de presi6n permisible y tomando como base la pre- 

si6n de salida). 

2. Geometría del horno. 

Correponde basicamente al numero de pasos, ndmero de tu

bos por paso, diámetro y longitud de los tubos. 

3. Distribuci6n o perfiles de fluxes de calor y tempera -tu- 

ras de pared en las zonas del equipo. 

3. Inicíalizaci6n de variables y evaluaci6n de pro -piedades fí

sicas. 

Las condiciones iniciales, estarán definidas por - 

la presi-6n y temperatura del fluído de proceso a la salida — 

del equípo, puesto que el cálculo se hace de la salida hacia - 

la entrada. La evaluací6n de propiedades físicas y equilibrio

físico, se hace a las condiciones iniciales, por medio de un~ 
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paquete de cálculo externo al programa, pero que está integ_-11

do a él. 

C. Definici6n de número de veces que se efectua el cálculo. 

Esta definic16n corresponde al nilmero de pasos que

tiene el calentador pudiendo ser uno, dos, cuatro, seis u o— 

cho, si se tienen tubos horizontales. Si se tienen tubos ver- 

ticales, esta definici6n se hace con el número de tubos por - 

paso. Aunque el calentador con tubos verticales tenga varios - 

pasos, el flujo se distribuye uniformemente en cada uno de e- 

llos, ésto implica que el análisis de uno de los mismos será

representativo de todo el calentador. 

D. Repetici6n del cálculo tantas vecea cano zonas se tengan. 

Si se tienen tubos horizontales, cada zona presen- 

tará un cierto número de tubos del total del calentador. Si - 

los tubos son verticales, cada zona corresponderá a una long¡ 

tud determinada del tubo. 

Los pasos C y D permitirán calcular los valores de

temperatura( T( i+1» y presión( P( i+l», a la salida de cada zo

na del calentador. 

E. Determinaci6n del n-ámero de intervalos de la zona, cálculo

del área de transferencia de calor y de la longitud equiva

lente del intervalo. 

Con objeto de que el cálculo sea lo más preciso p2
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sible, se subdivide cada zona del calentador er- intervalos de

longitud, mediante un criterio externo. Este criterio se aplí

ea solo en hornos con - tubos horizontales, ya que al zonificar

los tubos verticales, éstos se han subdividido en tantos tra- 

mos como número de zonas se hayan considerado. 

La subdivisi6n en intervalos consiste en efectuar - 

el cálculo de tres fo= as Dosibles: lkor ar coro intervalo la - 

longit-ad de ur. tubo, hacer el intervalo igual a la mitad de

la long¡ tud y considerar el intervalo como un tercio de la

longitud( fig. 13). 

Una vez determinado el número de intervalos, se — 

calcula el área de transferencia externa. 

La lon,_c-- Jtud equivalente del intervalo, se calcula - 

como la longitud de tramo recto mas la lon¿Ítud equivalente - 

de los codos. 

F. Repetici6n del cálculo tantas veces como intervalos se ten

gan. 

G. Cálculo de la entalpia del fluído al final del intervalo. 

Este cálculo tiene por objeto, determinar la te--p 

ratura y propiedades físicas del fluído en dicho panto. 

Es interesante hacer notar que mientras que en hor

nos con tubos horizontales, el flux de calor en una zona afee

ta a un número de tubos, en hornos con tubos verticales, un - 
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solo tubo recibe distintos fluxes, lo anterior ha sido consi- 

derado en este algorítno, para el cálculo de la entalpía. 

H. Suposici6n de la presi1n de salida del Intervalo. 

Ya que la relaci6n entre la temperatura y la ental

pía del fluído es de la forma T = T( H, P), se requiere suponer

una presi6n a la salida del intervalo. Adicionalmente la pre- 

si6n depende de la trayectoria del fluído dentro de los tu— 

bos. La foma más simple de suponer la rresí6n, es considerar

una relaci6n lineal entre la longitud del equipo y la presi6n. 

Los primeros cálculos se harán de esta manera, pudiendose ha- 

cer un estimado más aproximado por un polinomio de lagrange,- 

como se explicará más adelante. 

I. Propiedades físicas y temperatura al final del Intervalo. 

En este punto se calcula la temperatura, con la — 

entalpla calculada y la presi6n supuesta. Una vez obtenida la

temperatura, se calculan las propiedades físicas del fluido - 

al final del intervalo. 

J. Evaluaci6n de la caída de presi6n en el intervalo. 

El cálcálo de la caída de presi6n en el Intervalo, 

se realiza conforme a los métodos de Dukler(Caso II) y Orkis- 

zewski, discutidos en el capítulo anterior. Puesto que se de- 

sea conocer la presi6n final del intervalo, es necesario re— 

solver el problema con un método numérico. En este caso se es
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cogio el método de la línea tangente o método de Buler( 44, 45). 

Este método puede explicarse de ' a siguiente manera: dadas — 

las condiciones iniciales de la ecuaci6n díferencial ( x., y,) 

y la pendiente de la línea tangente a la soluci6n 09( x<», es - 

posible obtener un valor aproximado de la soluci6n y,, om la

ecuací6n: 

lb

71 = ya + 01( x.)( xi — X<'Jf

y en general: 

4. 1) 

yn+1 - lyn + 0 1 ' Xn)( xn+l - xn) ( 4. 2) 

Esta expresi6n aplicada en el caso que nos ocupa, 

es el siguiente: 

P( i+1) = PM + ( dP/ dZ) AZ ( 4- 3) 

Para la soluci6n de las ecuaciones de f àctor de - 

friccián de Colebrook y holdup de Hugbmark, se usa el método - 

de Newton- Raphson( 45), cm el que se obtienen las raíces de - 

estas ecuaciones. Estemétodo consiste en detemínar una tan - 

te a una curva en un punto ( x,, f(x,», esta tangente inter

Cepta el eje de las aboisas, lo que genera un punto x1, el — 

cual se tema econo primera aproximaci6n de la raíz, de tal &a- 

nera que se puede deducir la ecuacián: 

xi = X0 - f(xo) lfl(xo) ( 4. 4) 

en general ( fíg. 15).* 
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Xn+ 1 '- xn - f(xn)' If'( Xn) ( 4- 5) 

Para resolver la ecuaci6n de factor de fricci6n - 

ec. 3. 65), se reuiere hacer un cambio de variable, que es el

siguiente: 

x = 1/- f ( 4. 6) 

Con esta a-astituci6n, se puede resólver la ecua— 

ci6n en forma más sencilla. Una vez encontrado el valor de la

raíz, el factor de fricci6n será: 

f = 1/ X2 ( 4. 7) 

En la fig. 16, se muestra el diagrama de flujo de - 

la soluci6n de esta ecuaci6n. 

La ecuací6n de holdup de Hughmark, se resuelve de - 

acuerdo a los resultados de DeGance y Atherton( 32). De la giá

fica de Hugbmark( 39)( K va. d), éstos obtuvieron dos correla— 

ciones( K = K« f». Estas correlaciones son: 

Para de- 10; 

K = -. 16367 + . 31037, r - . 3525cf
2 + .

001366, d3 ( 4. 3) 

Para ef > 10; 

Y, = . 75545 + - 003585d- . 1436or 2 ( 4. 9) 

La ecuaci6n a resolver es la siguiente: 

I L = 1 - ( I - A) K ( 4. 10) 
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Puesto que K es funci6n de J, la cual es funci6n - 

de 1?,, la relaci6n es implícita. 

Se define P, tal que: 

F = RL - 1 + K ( I - )) = 3 ( 4. 11) 

La ecuaci6n de Newton- Raphson a resolver es: 

RL( i+l) = RL( i) - (F/( dF/ dRL)( i) ( 4. 12) 

Para obtener Fl ( d?/ dRL), se necesitan las siguien- 

tes derivadas: ( M/ dRL), ( dF./ dcS) y ( dF/ dRL). Esta 41tima deri

vada es: 

dF/ d-RL = 1 + ( I - X)( dK/ dc0( dciVdIZL) ( 4. 13) 

Como primera aproximaci6n, se sugiere RL = 1. El - 

díagrama de flujo de este cálculo se presenta en la fig. 17. 

K. Comparaci6n entre la presi6n supuesta y la calculada. 

Ya que se ha calculadc la presi6n al final del in

tervalo, se compara con la presí6n supuesta con respecto a u- 

na tolerancia ( Z). 

La foma de esta comparací6n es: 

lips — POI/ Ps o6 -& 4. 14) 

Si no se cumple esta condicí6n, el algozltao pasa - 

a un bloque de convergencia, de otro modo se continua con al - 

cálculo de coeficientes de transferencia de calor. 



M. Bloque de convergencia. 

En este paso se tienen dos formas de suponer nue— 

vos valores de presi6n, además de la relaci6n lineal antes — 

mencionadas. La primera de ellas correponde a la sustitucí6n- 

directa del valor calculado por el nuevo valor supuesto. los - 

valores calculados que aumplen con la tolerancia se almacenan

en dos vectores, uno contiene las presiones y el otro las lon

gitudes correspondientes del equipo. Ya que se han almacenado

cuatro valores, se aplica el segundo método que es el de in— 

terpolaci6n de Lagrange( 45). Aunque este método es de interpZ

laci6n, se usa en este algorítmo para extrapolar valores, — 

siendo su aplicaci6n satisfactoria. El método se explica cemo

sigue: teniendo una serie de valores conocidas, se puede esta

blecer un polinomío de orden IN, tal que la curva representada

por éste, pase a través de todos los puntos. El valor deseado

se encuentra mediante la suma de los coeficientes de dicho p.2
linomio. 

Las exprosiones del método de Lagrange, son las si

guientes: 

n

y - i Yi 4- 15) 

n

ai= TT ( X - X i)/(x X1) ( 4. 16) 
i=1

J41
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donde x es el valor de la variable Independiente, y es el va- 

lor calculado por el polínomio( fig. 18). 

N. Cálculo del coeficiente de transferencia de calor dentro - 

de tubos. 

En el cálculo de este coeficiente, se consideran - 

todas las resistencias a la transferencia de calor que se — 

tienen dentro de los tubos. Las resistencias son: el coefi— 

ciente de transferencia de calor de la película del fluído - 

hio), el factor de ensuciamiento del mismo( Rd) y la resisten

cia debida al metal( x/ k). Lo anterior se representa con la ex

preci6n: 

h = 1 / ( 1/ hio + Rd + x/ k) ( 4. 17) 

0. Cálculo de la temperatura de pared( Twi), presi6n final de - 

la zona( P ¡ ) y temperatura( Ti ) final de la zona. 

En este punto se calcula la temperatura de pared - 

con objeto de cemprobar si la temperatura propuesta externa— - 

mente a esta secuencia, es la misma. La temperatura se calcu- 

la con la ecuaci6n: 

TWI = TI + ( q/ A)/ h 4. 1b) 

donde Ti es la temperatura promedio del fluído de proceso, en

la zona. 

la presi6n y temperatura finales de la zona se ob- 

tienen con los procedimientos descritos en la secci6n D. 
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P. ". Núeva inicíalizaci6n de variables. 

La ínicialízaci6n de variables consiste em hacer - 

las condiciones finales de la zona i, iguales a las condício- 

ne3 iniciales de la zona í+1. 

F( i+1) = F( i) ( 4. 19) 

T( i+l) = T( i) ( 4. 2)) 

Q. Impresi6n de resultados. 

Una vez que se han barrido todos los pasos o tubos

y zonas, se procede a la impresi6n de resultados. Estos 30n; 

presiones y temperaturas del fluído de proceso, coeficientas- 

de úransferencia de calor, te,7ilperat-irae de pared por zona, 

caldas de presi6n por zona y por paso. 

El listado del programa se muestra en el apéndice. 



CAPITULO V

7jemplo numérico

Con objeto de mostrar la aplicaci6n y la varíaci6n

de las correlaciones de coeficientes de transferencia de ca— 

lor, y de los métodos de Wkler( Caso II) y Orkiszewskí, trata

dos en los capítulos II y III, se presentan las condiciones - 

de operaci6n y los resultados del calculo, para dos ejemplos. 

Puesto que el método de Dukler, ha sido camprobado

ampliamente, se ha empleado en este trabajo para ilustrar su- 

aplícací6n, en la evaluaci6n de la caída de presi6n de un ca- 

lentador a fuego directo, disefiado por un fabricante. Este - 

primer ejemplo, es un horno de celda con tubos horizontales - 

en la secci6n de radiaci6n. Se ha considerado además, una dís

tribuci6n de fluxes de calor en la cámara de radiaci6n. 

Deseando establecer y ya que no se ha verificado, - 

la precisi6n del método de Orkiezewski, para la evaluaci6n de

la calda de Dresi6n en un horno con tubos verticales, el se— 

gundo ejemplo tiene por objeto determinar el porciento de - 

error del método, comprobandolo con un equipo que Be encuen— 

tra en operací6n. En este caso se ha considerado un horno cLi- 

líndrico, con un flux de calor promedio en la cámara de radia

o¡ 6n. 

Ambos ejemplos corresponden a hornos de Plantas de
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Destilaci6n Atnosférica. 

Los resultados se presentan en foma de tablas y - 

gráficas. Estas últimas se han elaborado de la siguiente ma-ne

ra: Las gráficas 5. 1 y 5. 4, muestran los valores de los coefí

cientes de película, en las gráficas 5. 2 y 5. 5, se muestra el

valor del coeficiente parcial de transferencia de calor, fi— 

nalmente las gráficas 5. 3 Y 5. 6 muestran la variaci6n de pre- 

si6n y temperatura del fluído y de pared, éstasúltimas obte- 

nidas para cada una de las correlaciones mencionadas al final

del capítulo II. Estas variables se han graficado contra por - 

ciento de longitud y se ha establecido además, una escala adí

cional para el porciento de vaporizaci6n. 

Análisis de resultados. 

Para el análisis de resultados, se han dividido - 

las gráficas del horno cilíndrico en dos partes, una corres— 

ponde a la secci6n de convecci6n y la otra a la de radiaci6n. 

Esto obedece a que se tiene un cambio de diámetro de 4. 5"( con

veccí6n) a 60( radiaci6n). En el horno de celda, todo el equi- 

po rresenta tubos de 6". 

Transferencia de calor. 

De las gráficas 5. 1 y 5. 4, se observa que las co— 

rrelacíones predicen coeficientes en orden de magnitud decre- 

ciente, de la siguiente manera: Davia- David( DID), Dengler- A— 
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Guerríeri- lalty( GT), Chen( CH), Schrock- Grossman( S- 

G) y A= erican Petroleum Institute( API), para vaporizaciones - 

mayores de 10%; para vaporizaciones entre 4 y 10%, el orden - 

es: Der-,-,-'er- Addamo, Guerrierl- Talty, Davis -David, Chen, API y

Schrcck- 2'-- ossman. A va-porízaciones menores de 2%, las ecua— 

cimes de Dengler- Addams y Guerrieri- Ta-lty, predicen coefi

cientes más bajos que las ecuaciones de API y Chen, mientras - 

que, la ecuaci6n de Davis- Zavid predice coeficientes bajos a- 

vaporízacíznes menores de 411'-, y la ecuaci6n de Schrock -Gross- 

man desde vaporizaciones menores a 10%. 

las gráficas 5. 2 Y 5. 5, se tiene que el e=——cr- 

ta=i4en-., L, de! coeficíente parcial dentro de tubos, es el mis— 

O. 

En la gnif ¡ea 5., l, en el caso en que se ha consi de

rado una distribuci6n de fluxes de ealor en la cámara de ra— 

diací6n, la te--peratura del fluído tiene una variaci6n pronun

ciada y las temneraturas de par -d experimentan aumentos y des

censos, en toda la secci6n donde se Dresenta la vaporizaci6n. 

Encontrandose además, que las temperaturas de pared calcula— 

das con las correlaciones de Davis -David, Dengler-Addome, Gue

rrieri- Talty y Sohrock- Grossman, son muy altas a vaporiza— 

cienes menores de 4%. 

la gráfica 5. 6, muestra que cuando el cálculo de - 

temperaturas del fluído y de pared, se hace considerando un - 
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flux constante en toda la cámara de radiaci6n, los per -files - 

de tezperaturas descienden en forma casi lineal. Se observa - 

tu8Mbi&n que en la secci6n de convecci6n, donde se tienen vapa

rizaciones bajas, las correlaciones mencionadas en el parrafo

anterior, predicen temperaturas de pared altas, a excerci6n - 

de las correlaciones del API y Chen. 

Fluio de fluídos. 

En el ejemplo, en el que se ha aplicado el método - 

de Dukler( Caso II), la gráfica 5. 3 muestra que el perfil de - 

presiones con respecto a la longitud, consta de -= a parte en - 

la que la variaci6n de presí6n, es practicamente una 11nea — 

recta, ésto identifica la regí6n del equipo donde se tiene el

fluído en fase 11quida. En la regi6n de flujo en dos fases, - 

el perfil toma la foma de una curva. - En este equipo la vapo- 

rizaci6n se tiene en la secci6n de radiaci6n. 

La aplicaci6n del método de Orkiszewski, en el hor

no cilíndrico, produce el perfil de presiones con respecto a- 

la longitud, -presentado en la fig. 5. 6. El perfil en cierto - 

modo no es continuo, siendo ésto atribuible a que cemo ya se- 

mencion6, hay un cambio de diámetro de la secci6n de convee— 

ci6n a la de radíaci6n. Existiendo también el hecho de que la

vaporizaci6n, se inicia en la secci6n de convecci6n. 



10FORimACION DE ENTRADA AL PRUGRAIMA

HORt4v DE LA % RRL AT.MOSFt-RICA

CONDIC1014ES Dt OPERACION DE LA U- lDAJ

t; ORNO TlPC CELUA

CARGA TLR;,. ICA (-", rU/ HI 241920

EnTRADA SALIJA

FLUJO TOTAL ( Lo/ H) 1106908- o0 1106906. 00

1 DE VAPORIZACIUij - u3 20. ul, 

TEMPERATURA ( F) ¿ 40Q. j<) 714. ri0

PRESION ( PSIA) 142- 70 42. 7v' 

GEOMETRIA0 olSIRIbU(. I0ii DE FLUxZ5 ', E: CALORP

TEMPERATUt<AS DE PARED Y fiUMERO UE TLI- 05 P jR ZObA

SECCION DE CO,'qVECC10i- 

jAMETRO TUBOS ( IN) 

UMiERO DE PASOS
i; UMERo DE TIMOS
LONGITUD DEL TUbu ( F1) 

POSICION TUbOS

PASO ZU:"JA

EXTEPHU o. 625 TNTERNIO 6- 0- 5

4

0

90. 0
i  -, R I Zc)NTA, 

C/ A TV: ( F) :, O. TtlHOS

L,,TU/ li- FT2) 

1 1 4715. 01 500. 00 20



SECCIGÍN DE RADIACION

I ETRO ( IwAME- TUGUS

DE PASOS

r. i( Ji-IERO DE TUbOS
LONGITUD DEL TUd j ( FT) 

POSICION TUBOS

PASO ZO:-,iA

LXTERAW 6. 625 INTERNO L - Of,5

4

112

90. 0

HURIZONTAL

A TW ( F) :- O. T( ILTS

BTU/ H— FT2) 

1 1 7300. 0 587. 00

91- 10900. 0 658# 00

3 13uoo. o 729. 00 5

4 15400. 0 803. 00 C 

b 9100. 0 775. 00 4

t) 5640- 0 755- 00 4

PRESION DE EfiTRADA BASADA EN LA CAIDA DE PRESION PERÍMISIRLE
COMPOSICION Y PROPIEDADES FISICAS DEL FLUIDO



PESULTADOS DLL flHOGRmMA ( FERFILES ) E TEmPERATURA Y Pt ESIOb 1) 

SECCION DE CONV, CdON

PASO PRESION ( PSIA) TEMPERATURA ( F) 

LfjTRAL)A 160. 38 409* 20

SALIDA 140. 06 495. 57

TEMP. DE PAREUP UP-F* DE TRANSFER¿ NCIA OE CALGR Y CAIDA

úE PRESION L[\,' LA SECCION

PASO T -,.i ( F) HIO np ( psi) SUMÍA DP

BTu/ H- FT2- F) 

I 12. 3u 52- 60 20. 32 2o. 32

sEcclui4 DE RAui CION

f ASO ZONA PRESION ( PSIA.) TEMPEF; ATUPA ( F) 

1 1 14U - 0(b 495. 60

1 2 164# 85 527- 90

1 3 12995b 573- 90

1 4 122- 58 626- 90

1 5 lo7. 93 684. 40

1 6 86- 74 708- 20

1 7 4z. 7o 714. 00



TEMP. oE PAREus COEF. DE TkANSFERENCIA CE CAUR Y CAIuA
oE PRESION t N LA SECCIGN , 

SO ZONA Tw ( F) HIO op ( PSI) SU14A CP

BTU/ H—FT4—F) 

1 1 590. 16 97- 20 5. 21 25. 553

1 2 bbo. 80 103. 60 5- 27 3u. r-o

1 3 725. 00 108. 90 7. 00 37. PO

1 4 796. bo 112. 50 14. 66 52. 116

1 5 777. 40 J16. 90 21. 18 7.3. E- 4

1 6 76o. 30 118- 60 44. 04 117. 68

CAIDA DE PRESION TOTAL ( PSI) 117- 68



COL' j- iCILiJES DE TRAtiSFE1, ENCIA DL CALOH DOS FASFS) 

BTU/ H- FT2- F) 

vAr H( API) H H( DD) H H( DA) H

19i3 25,j. 97 126.,- 7 1111. 38 2od. 45 954. 47 202. 21

444 247. 90 l2n- 08 30e. 72 194. 78 770. 14 192. 4c; 

12u4 247. 82 1- 23. 42 o¿>5. 98 185. 22 679. 41 186. 24

1U9 2,),). 96 1¿¿. 17 565. 16 176. 46 612. 4" ipo. 82

U8ó9 2-bl. 2t3 121. b3 48t,. 65 168. 24 560. 54 176. 01

u7bb 2- i. 42 12U. b6 415. 62 158. 64 508. 57 170. 54

U641 2¿, D. 91 119. 56 337. 62 145. 78 462. 47 165. 02

u54 5 2 i. 6! D lld.(j3 301. 56 138. 62 421. 08 159. 43

u4bó 2l.). su ilb. b5 5t>.56 126. 28 383. 82 153. 77

u35o 2ug. 11 115. 21 203. 38 113. 45 336. n6 145. 4Q

u274 2U4. 85 113. 90 i5j.,.¿4 97. 87 291. 98 136. 56

u2íj3 2Uu. 7b jl¿.b3 119. 76 81. 65 250. 01 126. b2

U143 19, 64 ill.'J6 87- 21 65. 08 210. 01 115. 48

U095 igo. 38 111.¿ 4 60. U¿3 48. 68 171. 61 102. 83

u rit) 1 19, 12 110. 18 4(J. 11 34. 69 138. 09 S9. 77

uO.:, 3 iJj. 89 lo9. 12 23. 28 21. 34 103. 43 73. 71

Uoll loú. 69 Lot3. U6 9. ob 8. 75 63. 03 50. 60



COLFICIENTt-S DE TI<A., iSr- E ENCIA DE CALOK Dos FASES) 

HTUIH- FT2- F) 

vAP. h( UT) H H( 5G) H H( CH) H

1913 7b,>. 48 198. i 4 281. 12 134. 14 669. 24 195. 47

1444 6b,,. 12 184. r,8 i3s. 07 122. 67 522. 10 172. On

12u4 6u2. 16 179. 91 233. 12 122. 14 452. 96 163. 7Q

10,--9 557- 19 175. 68 17. 52 117. 72 404. 18 156. 94

Ubp,g 5? -u. 92 171. 90 215- 9.5 117. 26 368. 35 151. 23

u755 48, 69 Ib7.: 52 211. 98 116. 08 333. 89 145. 001

ub4l 44,—75 162. 97 203. 12 113. 37 304. 74 139. 2n

J543 414. 23 15,3. 44 19g. 92 112. 36 279. 82 133. 811

U458 3b_-. 61 153. 74 194. 62 110. 67 259. 97 129. 1, n

ú3t)6 34¿. 72 146. 73 190. 01 109. 16 234. 85 127. 61

UZ74 3uj. 67 139. 07 184- 39 107. 28 214. 98 116. 97

UíkU3 2b5. 19 130. 40 176. 05 lo_).11 213. 32, 116. 4a

U143 i. 38 120. 55 16tj. 57 102. 09 201. 74 112. 94

U095 19U. O0 109. 16 135. 48 86. 66 198. 66 111. 96

Üot>l 156. 42 97. 17 12L;. 40 83. 78 196. 27 111. 2o

U033 I¿u. 6b 82. 0 113. 64 78. 76 193. 56 110. 33

Uoll 77. 25 59. 37 102. 60 73. 29 19ü. 83 109. 43



EMPER TURAS úL PARED ( F) ( LCS FASES) 

TF p,(AHI) Tw( Oú) r-,¿(uA) Tw( GT) TW( 5G) TW( CH) 

714. OU 7o4. 93 741. 3-+ 1142. 18 742. 79 756. 40 744. 73

713. 2u 758. 41 74i. L+ o 742. 31 744. 06 759. 66 746. 37

71;2. 5U 758- b8 74.5. 27 i43. 10 744. 18 759. 16 7u7. 3(2

711. 1U 757. o7 74---. 4U 742. 62 743. 54 759. 52 7LL7. 42

706. 20 783- ul 7o- 26 759. 90 761. 13 735. 80 7c-.3. 37

70k. 60 778. U7 75". 96 155. 96 75b. 92 780. 90 765. 3a

u9ti. 70 772- bQ 759. 12 151. 84 752. 53 776. 9f- 762. 413

09U. 6u 7o7.) o 75t). 2,+ 747. 67 748. 0 771. 5171 756. 59

684. 40 816. b3 oC4.,+.-- s84. 55 784. 56 623. 59 803. 66

67.3. 30 o06. 96 ou9. u4 779. 14 77L. 25 c314. 37 7c3. 0( 

o62. 00 797, 9 31*1...) b 77,+. 77 772. 73 805. 55 793. 65

050. 50 767.. 3 639. 1i 766. 59 797. 01 7.R2. 70

o3b. 8U 776. J4 67b.,+ 3 772. 15 766. 54 7P9. 64 775. 15

o20* 9U 743. 76 693. 95 75-3. 32 745. 99 773. 52 743. 01

t) 16. 70 734. b6 991. 43 761. 50 75 3. 47 771. 86 733. 60

b0a. 40 725- 52 251. 32 782. 74 764. 80 771. 45 724. 22

595. 9u 716. 19 - 2081. 61 652. Bl 612. 63 773. 35 714. 69



COEFICILI-JLS UE THAMSFE,. EUCIA DE CALOR M.A FASE) 

BTU/ H- FT2- F) Y TE,-PERATURAS DE PARED ( F) 

H ( ST) H TF Tw

i8j. bo lu-I. j.,_ 585. 30 7ú6. 7,' 

17). 47 1US. 2o 573. 90 677. 4-D

17u. bel 10.+. 66 565. 20 6b9. 33

17.. 53 lu3. 54 55. 60 6bo. o9

171. 57 lu¿.¿31 1, utD. 70 652. 71

16¿. 3o lul. 66 537. 00 644. 22

16u .,) t) 9 6 ¿.1 527. 90 601. 88

15L,.¿ 3 37. 67 521. 110 595. 99

l5t,. 71 97. 28 515* 20 590. 24

1s-+.ob 96. 5U 508. 70 564.. 35

15,-. 95 95. 82 502. 40 578958

13,5, 61 67. 85 495. 90 549. 57

t3b. 52 t37. 3ó 491. 70 4b4. 6b

129. 35 85* 99 485990 540. 73

120927 65940 483. 30 538. 51

12-1. 3L. ds. 06 477. 60 533eU2

12n. 90 4. 99 474.- 50 530. 28

1¿ D.¿ u 469. 70 525910

124. tiD o4. 14 466. 30 522* 34



12-'. U4 o3. 27 160. 60. 517. 42

12c- .2L o.:;. lo 457. 7C, 5114. 4U

12G. o3 02. 1t) 452. 30 509009

119. 6b 32. 14 449. 10 506. 50

llo. 57 0 1 . Ov 443.,') C 56 1 . 95

116439 01. 01 440. 40 414' 3. 6j

11U. 25 bu* oo 435- 20 494. 14

llz. db 79. 83 431. 60 490. 00

lljld6 79. P7 426. 50 4u). 26

11- 1. 33 76. 66 422- d'V 462. 79

111. 45 77. 71 4 17 . c, 10 478. 4t3

11U. 72 77. 3-, 413. 90 474986
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INFORMACION DE c: i4TPADA AL PRUGRAMA

HORNO DE LA TuRRE ATMOSF>ERICA

CONDICI0j.4ES DE OPERACIOPI DE LA U4JAD

t1OHI,¡u TIPO CILINDR1CO

CARGA TER1,llICA ( Mm!3TU/ H) 144920

ENTRADA SALIJA

FLUjo TOTAL ( Li:5/ 1i) 682560- 0 682560. 00

1 DE APORIZACIOt i co 55. 00
j

TEMPERATURA ( F) 460- 00 710. 00

PRESION ( PSIA) 131. 70 41. 70

GEOmETIdAr ÜISiRIBUCIOb DE FLUXES DE C. 4LORP

Tr-NiPERATURAS DE PAREÉ) Y NUPAERO DE TUHOS PUR ZUrl, 

SECCION DE CONVECCION

uIAMETRO TUBOS ( IN) 

vkUrlERG DE PASOS
iiUMEf<o DE TUbOS
LONGITUO DEL TUbu ( FT) 

POSICION TUBOS

PASO ZONA

LXTERNIU 4* 500 INTEPNO

4

96

27. 8

HORIZONTAL

u/ A TW ( F) 

bTU/ H—FT2) 

1 1 6960- 0 594, 00 24



SECCION UE RADIACIGij

JAMLTRO TULUS ( Ii4j EXTERNU

i. iUMERO DE PASOS

iiUMERO DE TUbOS
LONGITUD DEL TUBU ( FT) 

POSICION TUBOS

PASO ZONA Q/ A

LTU/ H- FT2) 

6. c25

4

80

64. 0

VERTICAL

TW ( F) ¡ c.. TI

666. 00  r, 

PRESION DE ENTRALÍA- BASALA LÍA LA CAIDA DE PRE--iIOI,.' PEP,'-.! Slill

COMPOSICION Y PROPIEUADES FISICAS DEL FLUIDO



RESULTADOS DLL PNOGRAMA ( PERFILES DE TEMPERATURA

SECCION DE CONVECCIOi4

PASO PRESION ( PSIA) TEMPEPATV A ( F) 

I ENTRADA 43. 40 525. 50

1 SALIDA 185. 00 5ol. 70

TEMP. DE PARED# CuEF. DE TRANSFERENCIA DE CAL, R Y CAILA

DE PRESION Eiq LA SE(; cIon

PASO Tv, ( F) HIO DP ( psi) p

UITUM—FT2—F) 

1 591. 1U 417. 50

SECCION DE Rj; DIACION

PASO ZONA PRESION ( PSIA) 

5d. 44 -'_ 3. u it

TEIP, rATur, u ( F) 

165. 5c 5, 1- 7U

41. 76 71L. 0t, 



TEMP. DE PARED# CQEF- DE TF.AbibFERErqCIA DE CALOP Y CAL, i
DE PRESION Lt4 Lp SECCION

PASO ZONA. Tv. ( F) HIO DP ( PSI) 

BTUM—FT2—F) 

1 1 731. 74 225* 28 143. 33 201. 77

CAIUA DE PRESIOi, TUTmL ( P. 1) 201. 77



COLFICIENTES DE TRA; SFE EiiCIA DE CALOR DOS FASES) 

BTU/ H- FT2- F) 

VAP. H( APP H H( DO) H H( DA) 14

5531 254. 59 127. 79 226¿. 77 230. 44 1665. 33 222. 32

5166 24r,. 23 125. b4 1958. J7 226. 55 1448. 91 217. 97, 

49u4 2é+¿. 96 124. 79 1637. 53 225. 14' 1362. 58 215. 92

4799 24(j. 41 124. 11 1743. 33 223. 66 1296. 49 214. la

4615 237. 70 123. 39 1658. 37 222. 20 1237. 26 212. 5o

44,17 2js. 08 122. o7 _ 1579. 92 220. 73 1183. 89 210. 5o

4234 232. 57 121. 99 1502. 83 219. 16 1132. 25 209. 1- Y

4o36 23U. 06 121. 30 11+2,. 95 217. 52 1084. 10 207. 47

J8-31 2<,-7. 65 12ü. G2 1354. ü7 215. 70 1036. 22 2n5. 6s

3620 225. 28 119. 95 128G. 83 213. 75 99o. 17 203. 77

402 22¿. 52 119. 17 1¿ 5s.¿ 0 213. 03 943. 85 201. 73

3177 22o. 73 118. us 1131. 15 2o9. 14 898. 92 199. 60

946 219. 24 118. 22 lu54. 53 206. 36 853. 35 197. 2f; 

711 21, 47 118. 02 97e. 27 2o3. 26 808. 94 194. 79

2471 214. 55 lló. t4 90c.. 82 199. 69 764. 08 192. 07

2250 21¿, 74 16. 30 822. 24 195. 55 718. fs5 189. 07

1989 211. 06 115. 80 744- 21 190. 79 673. 73 185. 81

1749 209. 54 115. 34 66,-. 91 185. 21 628. 39 lP2. lp

1511 2ü8. 16 114. 92 587. 22 178. 56 582. 41 178. 11



1278 2Ua. 9b 114. 55 508. 32 170. 51 534. 66 173. 3- 7

Lo5u 436. 02 161. 11 904. 77 199. 139 993. i5 2r3o9(% 

U956 424. 74 159. 95 62L.. 95. 195. 93 942. 8P 201. 60

u8o7 4-. C) L' 159. 84 759. 13 191. 76 896. 54 199. 4n

u7c, 4 4e-.:,.27 159. 74 092. 82 187. 23 850. 79 197. 12

U705 4Zp. 64 159- t5 63C. 09 182- 33 8U6. 27 104. o_g

66Z;l 422. 08 159. 57 571. 02 177. 03 763. 32 lq2. 03

U500 4,e. Lo56 159. 50 514. 2-6 171. 17 720. 55 IA9. 20

U494 4 EI. 05 159. 42 46C. 01 164. 71 677. 79 IF!6. 12

U4.31 4ku. 66 159- J7 407. 97 157. 51 634. 90 02. 73

U, 371 4Z. 28 159. 31 55L. 02 149. 46 591. 68 178. 97

U3115 419. 96 159. 27 30rv. 25 14U. 23 54b. 87 174. 64

u2r, l 41j. 67 159. 3 e-02. 98 129. Z. 7 502. 02 169. 70

J209 419. 30 159. 17 217. 30 117. 6s 45L. 81 163. 9n

ulol 1+ 19. 20 159. 16 172. b2 103. 19 402. 07 15b. 6p

jl14 41t, 95 159. 12 12C. 25 85. 51 344. 1LI 146. 9A

uo7o 41b. 25 159. u2 84. U8 63. 23 275. 45 132. 8u

UO27 41-,. 84 150. 96 37. 15 U. 115 180. 73 t06. 0 



COt-t_¡ CIr-fiTr-S DE TiWiSFEI-.ENCIA OF- CALOR 005 FPSES) 

BTU/ H- FT2- F) 

v T) 11 ti (SG) H H( CH) 

b53, 7r, -j. 31 192. 15 406. 30 157. 26 978. 34 2n3. 27

51¿,( 717. 64 189. U 0 z75. 18 152. 37 851. 37 197. 16

f9u,l 7v¿. 53 187. 93 j6z,. 4d 150. 74 805. 50 194. 59

4 7 Si c, bge. 19 137. 19 5c . 9C) lu9. 62 772. 09 lc)2. 5Fk

4615 uul. 03 1- 36. bl 353. 40 146. f-5 742. 50 190. 09

4,: 7 Ó-1Z. 40 185. 94 34b. 99 147. 86 714. 2' 1 188. 77

4í i4 co -, 40 344, bl 147. c, 7 688. SP 186. 92

4ujo ouu. 02 l84.- 15 341. 77 14b. 55 664. 33 1195. 00

bz) j.. 70 4. U 9 436. 82 14.>. r,4 6,39. 73 183. 13

u4j. 32 1815. 42 33,5. 12 144. 94 615. 50 1,ql. on

s 4 Uc o.3j. 57 la¿.U2 32G. 97 144. 15 59o. 47 178. br, 

177 U¿_,. 4fj ldl.*77 325. 01 143. 38 565. 51 176. 4n

i 94t) oll..60 18U. 75 320. 49 142. 49 539. 42 173. 87

4711 Sgr—gh 179. r_3 31c. U3 141. 60 513. 34 171. 07

4471 b-,,. 53 á7tj. Zl ll. 11 140. 61 466. 27 167. 9s

u7. 79 76. 72 305. 46 139. 44 4Só. 28 164. 48

1909 54,, 57 174. 91 299. 65 138. 22 430. 27 160. 73

1749 5ii-,i. 04 172. 78 it9Z. 2d 136. 65 401. 83 156. 5C) 

1511 SUS. 93 170. 24 286. 58 135. 31 373. 14 152. 0"3



1278 479. 12 1167. 09 2U. 19 133. 47 343. 75 14o. 91

1050 9át>.28 4'00. 54 Z506. 52 139. 66 634. 80 182. 72

U956 8t,. 82 196. 05 29,.. 94 137. 21 604. 80 180. lcs

ü" 7 bl. 61 197. 17 84. 41 134. 1-9 578. 11 177. 7í) 

ú7b4 8lt,.52 195. 34 27-¿.85 132. 46 552. 42 175. 2( 1

U7u5 78b. 41 193. 39 26_,. 58 130. ol 528. 30 172. 70

75¿. 69 191. 35 253. 74 127. 57 506. 01 17o. 25

U560 719. 08 189. Ao k,43. 88 125. U3 484. 81 167. 7A

U494 6<j,+.55 186. 02 234. 02 122. 3Q 464. 95 165. 33

U431 64,j. 00 l8z5. ba 2L.. 16 119.,, 4 446. 95 11; 3. On

U371 bU. 29 18U. el 14. 30 llo. 77 431. 84 150. 9-, 

u3lb 571. 13 177. ii3 004 - U 1 113. t>4 421. 05 159. 4P

u2t>l 5.ii,.:.55 l7j. i5 L94. 12 11U. 51 418. fig 159. 0P

u2u<) 4t),,. 02 1811. 49 lob. 98 416. 52 156. 77

újbj 44U. 38 162- 12 17í. 33 103. 09 411. 23 157. 90

U114 3o-. 36 153. C6 16j . 21 98. b2 400. 33 156. 30; 

J070 31z). 75 141- 55 146. 49 93. 25 384. 91 153. 905

U.O í:: 7 21.. 86 117., 2 129. 14 85. 90 378. 22 152. 87



IEN rF-R,.,' FUi<AI> ; 1 ( F) ( DOS FASE,,) 

IF 1 o ( Ar I ) Tv¿ (DO) 1, YI'( Dt ) Tw( Gr) TW ( 5G) TW ( I -H) 

flu . C U i96. U7 757. 73 759 . 47 767. 54 779. 91t 7A4. 11

7- j2. u5 75i. 99 54. 96 762. 70 77b. 69 760. 29

U97. ou 5. 14 74b. bb 747. 94 755. 53 769. 97 753. 52

U69. 3tj i77. 93 73 j. 4j, 740. 65 74u. U6 762- 82 746. 41

ubl. 5u t - 10. c, 4 731. uu 733. 26 740. 47 755. 40 719. 18

t, 7 -. 7C, 7to3. j7 72-.- 25. 85 732. tj5 748. 00 731. 92

r, ou. UL tj6. 17 71u. 19 ild. 56 725. 35 740. 70 724. 84

bt,. 4u i' 49. UB 7Lttj. 97 I. L. 42 717. 94 733. 46 717. 83

ubO. 7u I. c, 9 7LI. c) Y 794. 18 71C). 45 726. 22 710. 76

o4 5. 2U 7. j4." u o94. 66 L, 9 1. lb 70.3. 17 719. 00 7n,3. q4

u3t,. 76 7.e8. u U 687. 3zA, n9U. 22 695. 93 712. 00 607. 22

u, lo. 3u 7,! 1 - u 1 otiu. (39 t 83. 41 6W, . 61 7n5. 01 613U. 62

u2u. 9u 13. 14 674.? -U t:)76. 66 o8l. 75 698. 09 6P4. 62

ui..j. 6u U6. ou t)r,i. 71 L70. 07 674. b3 691. 28 677. 90

ouu. 3u luo.".+ bbl. io f-6.5. 57 667. 99 o84. 53 671. 79

Z39c'. 90 93. 48 65b. 15 57. 08 661. 14 677. 7A 665. 77

b9i. 6u 6. j9 u49.? b 5U. 60 654. 48 671. 18 660. 03

A34. 2u 19.:., 7 o43. 59 t LI 4 . 5 R 647. 66 664. 5f' b54. 44

L) 7u. bu c.. 72. til o3b. 40 638. 56 641. 41 658. 0c 6U9. 15



569. 30 t,65- 52 t) 33. 61 632. 74 635. 13 651. 71 6L' 4. 17

b6l. 70 oU4. 90 59b. 51 595. 83 596. 40 611. 53 509. 79

560. 90 oU4. 41 596. 42 595. 40 595. 90 611. 62 599. 53

566. 00 tu3.!) 4 596. 29 594. 89 595. 29 611- 56 599. 16

559. 1u 02. b7 59b. 27 594. 40 594. 73 611. 64 5c' 13. 83

556. 00 t,01. t)o 59t. 17 5Q3. 76 593. 99 611- 53 508. 30

557. 0( j uO- 02 59t. 32 b93. 24 5951. 37 611. 56 597. 88

t)55. 80 599. 44 596. 4b 592. 59 592- 01 611. 47 597. 28

b.54. 70 b98. 56 59b. 9u 592. 10 592- 00 611. 67 596. 28

5;5. 5u 47. 17 b9b. 69 591. 59 591. 35 611. 96 5qb. 20

b52. 2u t)95. o9 59b. 77 r,91. 09 590. 69 611. 80 595. 44

to5U. 9G 4. LO QOU. 53 b9O. 75 59o. 17 612- 15 594. 56

b49. 60 003. 19 59U. 59 589. c3o a,12. 5P 593. 37

546. 3U 1) 2. 3 oQ7. 46 9u. 76 589. 66 613. 36 592. 14

54b. 9U z) 90. t:; 3 614. 35 591. 34 589. 83 614. 41 590. 95

54b. 50 569.--' 4 62L. 39 92. 85 590. 74 616. 07 590. 01

544. 00 bb7. 77 653. 90 596. 39 593. 17 618. 61L 589. 39

54k. 6(i t,66.' 8 757. Ub b08. 24 601. 82 623. 62 588. 13



COr-FiCIErJES DE TKADSFEi ENCIA DE CALor< M.A FASF) 

BTU/ ti- FT2-) Y TE, PERATURAS UE PAHED ( F) 

H( ST) TF TV - 

1014. 12 257. Su 461. 90 494. 33

lo0b. 96 257. 17 459.¿ 0 491. 67

100.2. 98 25t>.34 456. 50 489. 01

9919. 1Q 25o. 52 453. 80 466. 35

994. 34 2:56. 21 451. 00 483959
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CAPITULO VI

Conclusiones

El algorítmo planteado en esta tesis, permite cal- 

cular la calda de presi6n en forma rigurosa, tanto en el caso

en que se quiera diseZar un calentador, como en el que se - 

quiera verificar un diseflo o simul ar un equipo para distintas

condiciones de operaci6n. 

Al emplear el método de OrkiE3zewski, en la evalua- 

ci6n de la caída de presi6n de un calentador en operaci6n, se

tiene lo siguiente: la calda de presi6n de operaci6n es 230 - 

poi, la calculada por este método 201 poi. La desviací6n eva- 

luada con estos valores es - 12. 6%. De acuerdo con la desvia— 

ci6n reportada para el método en la literatura de + 10%, se - 

puede concluir que la calda de presi6n así calculada es co— 

rrecta. Además puesto que no se dispone un método que ofrezca

mayor precisi6n, se considera recomendable el empleo de éste, 

para el díseZo de calentadores a fuego directo que presentan - 

tubos verticales. 

En el ejemplo presentado para la revisi6n de la - 

calda de presi6n de diseflo, el fabricante reporta un valor de

90 psi, por el método de Dakler se ha estimado en 117 poi. — 

Desde el punto de vista de evaluaci6n de propuestas técnicas, 

y ya que la conlliabilidad de este método ha sido probada, per



go — 

mitirá detectar aquellas propuestas que son incorrectas y que

por lo tanto deban ser desechadas, con objeto de eliminar fu- 

turos problemas durante la operaci6n del equipo. 

En el análisis de resultados, se hiz6 ver que las- 

cc--relacionf s de Davis -David, Dengler- Addms, Guerrieri- Tal— 

ty y Sohroclrl- Grosaman, predicen coeficientes bajos a vaporiza

ciones menores de 10%. Si consideramos que a estas vaporiza— 

ciones, la mayor parte del fluIdo es l qui4do, el valor del - 

coeficiente calculado por estas correlaciones, debería ser al

menos igual al del coeficiente en una fase. Solo las ecuacio- 

nes del API y Chen, son consistentes con lo anterior. Ya que - 

la correlaci6n del API no tiene fundamentos te6ricos, en los - 

aspectos de la ebullici6n discutidos en el capítulo II, se re

comienda para el cálculo de los coeficientes de transferencia

de calor, la correlaci6n de Chen, puesto que ésta considera - 

los fen6menos tanto de ebullici6n nueleada, como convecci6n - 

forzada er- dos fases. 

r ìnalmente, el emplear métodos rigurosos en el di- 

seEo de calentadores para evaluar la caída de presi6n, no es- 

rosible si no se tienen distribuciones de fluxes de calor cal

culadas adecuadamente. Puesto que la caída de presi6n y por - 

lo tanto los coeficientes de transferencia de calor, se calcu

lan en funci6n de la distribuci6n de fluxes, es importante

comprobar que las temperaturas usadas para evaluar éstos, 



91 - 

sean las mismas al calcularse por medio de los coeficientes - 

de transferencia de calor. Es decir, la zonificaci6n y el cál

culo de la caída de presi6n y de los coeficientes, no son pi:2

blemas independientes sino que son uno solo, siendo la solu— 

ci6n del problema global de tipo íterativo. 
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en obullici6n por convecci6n
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PIG. 3. Patrmes de flujo durante la ebullici6n de un líquido en un tubo horizontal
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FIG. 8. Zonificaci6n de un horno cilíndrico



FIG. 9. Zonificaci6n de un horno da caja
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FIG. 11. Forno de celda
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FIG. 12. Diagl-a= a de Bloques
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FI G. 14. Rep" ez-ent-aci6n -- nifica del método de Euler



f (3 f (x 1) 

rIG. 15. Representación gráfica del método de New-ton—Raphson



FAN ( ROU GH, -`? E, DI, FF) 

64/ RE

A = 12 ROTila V3. 7 DI I I RE7-- -7:- ZN

3 = 2. 51/?, 3

1 X = — 2 ZOG( A + 10— 1 ') 1

I Y = X + 2 LOVA + 3 ' V I

y : 10 1/ X

1 + . 43294432 B/ A + 3 XI IRE'TURN

x = x — Y/ '.1r I I ( FIN

FIG. 16. Diagrama de flujo de la solucí6n de la

ecuací6n del factor de fricci6n



FIG. 17. Diagrama de flujo de la soluci6n de la ecuaci6n de

holdup de Hughna2:Oz
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1 , 

INTER( X, Y, XIN, YOUT)  

YOU T = 0

TEIM Y( I) 

J 1 N

TEIM TEIM( XIN X( J))/( X( I) 77T
a

I

YOUT= YOUT + TEIM - --- - - - - - -- i

FIG. 19. Dia~ a de flujo del método de interpolación

de Lagrange



SU.3ROLJTli4E INTER ( XrYpXIN# YoJTP--.1J) 

IMENISION X( 5) tY( 5) 

YOUT= U. 0

Do 40 I= lYN
TERM= Y( I) 
DO 45 j=lpN
IF ( I- J) 50# 45P50

5C TERA= T-- RM*( XIN- X( J))/( X( I)- X( J)) 

45 CONTINUE
40 YOUT= YOUT+ TERM

kETURN

END

SUBROUTINE FAN( ROUGHPDIPREPFF) 

IF( RE- 2100-) 2p2pb

2 FF= 64. 0/ RE
ikETURN

t) A=( 12-* ROL)Gi)/( 3. 7*! DI) 
B= 2. 51/ RE
X=- 2.* ALOG10( A+ 1- 0E- 12) 

10 Y= X+ 2-* AL.OG10( 4+ 8* X) 

IF( ABS( Y)- l. 0E06) 30v30v20

2U YPRIM= 1.+(. 4329448* 2-* B)/( A+ B* X) 
X= X- Y/ YPRIM
GO TO 10

30 FF= I, U/( X* X) 

RETURN

END



SUdROUTINE EDP( IIS#ITTFPDIPWETPANPROUGHPLETPPPDPI) 
COMMON/ APFM/ VAPPROL* ROGPCPLPCPVPMULPMUGPKLPKGPTES# GLV
REAL MULPMUGPLET
REAL LDAPNLBPNLSPNLVr 4GVPNltN2# NWPMUCSOKPMUPPMUGP
IF( II) 2apl9p2l

19 AN= O - 
GO TO 18

20 AN= SIN( AN) 
GO TO 18

21 AN=- SIN( AN) 
18 D= DI/ 12. 

AF= 0- 7854* D* D
WL=( I-- VAP)* WET. 
WG= VAP* WET

VSLZ WL/( AF* ROL* 3600.) 
VSG= NG/( AF* ROG* 3600.) 
VNS= ( wG/ ROG + WL/ ROL)/( AF* 3600.) 
GT= wET/( AF* 3600-) 
GG= WG/( AF* 3600.) 

GL= WL/( AF* 3600.) 
LOA= 4L/( ROL*( WL/ ROL+ WG/ ROG)) 
GO TO( 22# 23p24) PITTF

23 ROT=( ROL* 453- 6/ TES)**. 25

NLB= 1- 071- 0. 2218* VNS** 2/ D
NLS= 50.+ 70-* VSL* ROT
NLM= 75.+ 138.*( VSL* ROT)**. 75
NGV= 1- 938* VSG* RDT
IF( VSG/ Vt4S- LT- NLB) GO To 40
IF( VG/ VNS. GT. NLB. AND. NGV. LT. NLS) GO TO 42
IF( NLM- GT-', jGV. AND- NGV- GT- NLS) GO TO 43
IF( NGV- GT.; iLM) GO TO 44

40 VN5=. 5-. 625* VNS
RL= VN5+( VN5** 2- 1- 25* VSG)**- 5
REoB= 1488-* ROL* D* VSL/( MUL* RL) 
CALL FAN( ROUGHPDIPREOBPFOB) 
TAOB= FOB* ROL*( VSL/ RL)** 2/( 64- 348* D) 
ACNS= GT* VSG/( 32. 174* P) 

ROB= ROL* RL+( l--RL)* ROG

DPI= IIS*( TAOB+ AN* ROB)/( I-- ACNS)* LET

P= P+ Dpi
RETURN

42 REOS= 1488* ROL* D* VNS/ MUL
Nl=. 572E5*(-- 35+(. 1225+. o4931* VNS/ D**- 5)**. 5) 

12=. 572JE5*(-. 546+(. 2981+- 01849* VNS/ D**. 5)**. 5) 

IF( REOS. GT. Nl) Go TO 45, 
IF( REOS- LT- N2) GO TO 46
IF( REOS. LT- Nl. AND. REOS. GT- N2) GO TO 47
RETURN

45 VR=( 1- 985+ 4. 95BE- 5* REOS)* D**. 5

GO TO 48
46 VR=( 3- 0§ 7+ 4. 958E- 5* REOS)* D**- 5

60 TO 48

47 AGA=( 1- 423+ 4- 958E- 5* REOS)* D**- 5

VR=- 5*( AGA+( AGA* AGA+ 13. 59* MUL/( ROL* D**- 5))**- 5) 

48 IF( VNS. LT. 10.) GO TO 49
IF( VNS. GT- 10-) GO TO 50

49 AMG= - 0127* ALOG1()( MUL+ I)/ D** 1. 415-. 284+. 167* ALOGIO( VNS)+- 113* AL061
10( D) 

AGMR=- 0. 065* VNS



iF ( A14U. 0 AMG= AGMR

L, , TU bi

5, !- , != .(, 274*,' L(',-. IO(', A UL+ 1)/ D** 1. 371+. 161+. 569* ALOr7lO([))-(. 01* LOG10( 

1,., L,,-+ I)/, t-'** l.) 71+. 397-. 63* AL. O( ilU( D))* ALOG10CVNS) 

VH+ VNS) * VNS) 

1 M, G - LT. 

51 LALL FAN( kCkA.Ai# nlvPEoSvFFS) 
I k. -S= Fr S* h0L* V,- S* V' lS/ ( 64. 348* D) ( VSL+ YR) / ( VNS+ VR) + A. VG) 

i,Li. S= Gl * vSG/ ( 31. 174* P) 

tkC,,= ( GT+' lUL*%ff 7/ ( V!; S+ VR) + Ai. G* ROL

L, f; 1= 1 IS *( TAOS +,V4* RUS) 1 .- AC14S) * LET

t-= j;+ Jpi

iE I UHN

4, t Nv,= 4.!, 2E- 7*( 4-, 3. 59* VSG* MUL/ TES)** 2* P( G/ ROL

JF OUb) 5,e # 52P 53
5 1,,(. ik,,GH=. 07495a* TES/( ROG* VSG* VSG* D) 

uo TO t;,4
5.:) mouG;,=. 3db37* TES* N'-**. 302/ ( ROG* VSG* VSr,*D) 

54 * F\ vGi

ir)*
VSG/ MUG

1; ul Gu= t OUGR* u

CALL Fj- tj( i-, UUt2O@f.) lpkESf4rFFM) 
TA,,"= FF', t,* IkOG* VSG* VSG/( 64- 3t S* D) 

A% i. 5= b' j* V5G/( 3k. 174* r) 
i, U,, = PCL* LUA+( l.- LDA )* ROG

or ( TAOi-.+ A.' j* RUf,0 / ( 1 .- CNS) * LET

1-=, + L pl

t 1 t l'! N
4 ." T Z. ( ; L ---  1 G V Ul-!" - f i L- S

I A, T = T * T A u S + ( I - I ) * T A 0 i -I

S= G' l * VSG/ . 1 74* P) 

M'= T* PUS+ ( i. -T) *!, 0?,l

PI= IIS*(- tAC,I+;',,;* RCTP)/( l.- ACNS)* LET

r. L

2c- Cl= j. L-42* Vi4:,** FI- 5* GT** 0. 1667* U** 0. 04167/ VSL** 0. 25

P= t- lUG* U OUCC,72
L.= I. O

2606 I= IP: 50
L,= RL* ivUP + ! UGP

ijTi,= Cl/ P U** 0. 1b67

Pl  RL=,. UP* C I/ ( T' AL)** l . 1667) 

IF( OTA - 10.) 42OP420# 421

42t, t\=- U. lu3t)7+ 0. 31037* DTA- 0. 03525* DTA* DTA+ 0. 001366* DTA* OTA* DTA
F =, L- I. +K* ( I - -CM) 

iF( F. E.. U.) Gu TO 350
PiwD= Cr j. 31037- 1). L) 705*[) TA+. Otj4O98* DTA* DTA

PFO L= 1.+( I.- L[: A)* PKPD* PUPRL

kLl = PL - F/ t' FIDPL

lF( Af5S(( RL-! L- f0/ RL). LE. O. r.001) GO To 350

t. L= KL- 1, 

bo To ., 90u

42, .,.= (). 7L, 54b+(!. 003585*() TA- 0. 00001436* f3TA* OTA

J - L)=., jo,3! Dn5-. U9U02872* DTA

L- 1 - + r,* ( 1 - - LDA) 

IF( F Lo. U. h.;O TO 350

i' F,' RL= 1-+( I-- LOA)* PKPI;* PDPRL

IAL; = i L - F/ f, FPqL

l-( AjSt( hL- F' Lf0/ RL). LE- 0. 0001) GO TO 350

RL= RLI-1

e80u CG% TihUE



350 kL= RL:-i

k5= 1 - - RL

RONS= ROL* LDA+ Ro%':;*(l-- LDA) 

nETA= RDL* L-,'A** 2/( RONS* RL)+ ROG*( l-- L:) A)** 2/( RONS*( I.- RL)) 

ROCS= ROL* LOA** 2/ RL+ RDG*( 19- LDA)** 2/( l.- PL) 

tL) CS= (% IUL* L-) A+:' L) G* ( I - -LDA) 

RECS= 3ETA* C* GT/% IUCS
FRE= ALOGIO( RECS) 
FO= 1./( 2-* ALOG10( RECS/( 4* 5223* FRE- 3. 8125)))** 2

EPSI= 1. 281+. 478* ALOG( LDA)+. 444* ALOG( LDA)** 2+, 094* ALOG( LOA)** 

J3+* 00B43* ALQG( LDA)** 4

ALFA= I.- ALOG( L-)A)/ EPSI

FTP= FO* ALFA

TAOF= FTP* BETA* 6T* GT/( 64. 348* ROt4S* D) 

ACTP=(( GL* VSL/- RL)+( GG* VSG/ RG)*( l.- RL/ RG))/( 32- 174* P) 

jPI=IIS* TAOF/( I.- ACTP)* LET

P= P+ DPI
ETURN

24 kEF= j4!i8 - *D* GT/' IUL

LALL FAN( RGJGH# DIPREFPFF) 
TACjP= FF* ROL* VSL* VSL/( 64- 348* D) 

Pj= jIS*( TAoUF+ ROL* AN)* LET

P= P+ Dpj
RETJRN

END



SUBROUTINE TC( TPTHWtFZ# DIFOO# KTTPRDPWETPTWMPVWLPVWGPICTCPHNH) 
DIMENSION TWM( 5) tVWG( 5) PVWL( 5) 
COMMON/ APFM/ VAPPROLPROGPCPLPCPGPMULOMUGPKLPKGPTESFGLV

REAL MULPMUGtKLPKGPKTTeMLtMGPMWLtMWG
TMI= T
N= 5

CALL INTER( TWM VWLPTHWPMNLPN) 
CALL INTER( TWM: VWGPTHWPMWSPN) 
D= 01/ 12. 
AF= 3- 14159* D* D/ 4. 
RW= KTT/( OD- DI) 

GT= WET/ AF

ML= MUL* 2. 42
RET= D* GT/ ML
PR= CPL* ML/ KL

REL= D* GT*( l.- VAP)/ ML

GO TO( l000ploobtloo3ploo4plOO4, 1004# 1004) PIHTC
1000 PHIL=( MUL/ MWL)**- 14

HL=. 027* KL/ D* REL**- B* PR**( l./ 3.)* PHIL* DI/ OD

IF( IHTC- 2) 1005# 1006rlOO6
1005 HN= HL

GO TO 2000

1006 MG= MUG* 2- 42
REG= D* GT/ MG
PRG= CPG* MG/ KG
PHI5=( mUG/ MWL)**. 14

HG=. 0243* KG/ D* REG**- B* PRG**( I./ 3.)* PHIG* 01/ OD

HN= VAP* HG+( l-- VAP)* HL

Go To 2000

1003 HN= O- U60* KL/ D*( ROL/ ROG)** 0- 28*( RET* VAP)** 0. 87* PR** 0- 4

GO To 2000
1004 XT=( MUG/ MUL)** O- I*( ROL/ ROG)** O- S*( VAP/ Cl-- VAP))** 0- 9

IHHTC= IHTC- 4+ 1

GO TO( 1007# 1008# 1009t101O) PIHHTC
1008 HL1= 0- 023* KL/ D* RET** 0- 8* PR** 0- 4

HN= 3. 5* HL1* XT** 0- 5

GO TO 2000
1009 HL2= O. o23* KL/ D* REL** 0- 8* PR** 0- 4

HN= 3. 4* HL2* XT** 0- 45

GO To 2000
1007 B= FZ/( GT* QLV) 

HN= 170* KL/ D*( B+ 1- 5E- 04* XT** 0. 6667)* REL** 0. 8* PR** 0- 3333

GO TO 2000
1010 X= ALOG.( XT) 

X2= x* X
X3= X2* X
X4= X3* X

X5= X4* x

X6= x5* x

X7= X6* X

xB= x7* x

X9= X8* X

Fl=. 9815766
0. 

F2=. 6611843

F3=. 3944216E- 01
F4= -. 246844E- 01

F5=. 1370373E- 02
F6=. 3259142E- 02

F7= -. 2421426E- 03



FB= -. 3953431E- 03

F9= - 1115233E- 03

Flo= -. 9044875P-- 05

FI+F2* X+ F3* X2+ F4* X3+ F5* X4+ F6* X5+ F7* X6+ F8* X7+ P9* X8+ FlO* X9
F= EXP( G) 
RE= REL* F** 1. 25
Y= ALOG( RE) 

Y2= Y* Y

Y3= Y2* Y

4= Y3* Y

Y5= Y4* Y

SI= 659. 9776

S2=- 293. 9312

S3= 52- 14822

S4=- 4- 595163

S5=. 2008973

Sb= -. 34853E- 02

S= Sl+ S2* Y+ S3* YP-+S4* Y3+ S5* y4+ S6* y5
DT= TH4- T

VLU= 1-/ ROG- I-/ ROL

P= DT* ULV/( T* VLG) 
SHIC=- 00122* KL**- 79* CPL**- 45* ROL**. 49*( 32- 2* 3600* 3600)**. 25

3HIC= TES**- 5*( 2. 42* MUL)**- 29* QLV**. 24* ROG**. 24

HMI'= SHIC/ BHIC* DT**. 24* DP*- 75* S

HLP=- 023* KL/ D* Rc- L**. B* PR**. 4

H' viAc= F* HLP
HN=( HMIC+ HMAC)* DI/ 00

2000 H= 1-/( I./ H,' J+ I-/ RW+ R:)) 

RETURN

E N D



DIMENSIOrl ApF( 13) FZ( 40) PF,\iEN( 20)# PSC( 3) PPSR( 3) PTIPO( 3) 
DIMENSION TFP( lot3l) PTW( 10 30) PAFZ( 10# 30) PATWZ( 10# 30) PANTZ( JOP30) t

IDP( 10# 30) PDPTP( 3) FPPFP( 101; 1) PALZ( 10) PHID( lop3o) p
TWM( 5)# PWM( 5) PVWL( 5)# VWG( 5) 

COMMON/ APF,'A/ VAPPROLFROG, CPLPCPVtMULPMUGPKLPKGFTFSPGLV
REAL MULPMUGPKLPKGPLTPLETPLECPKTT
NAMELIST / IH/ NSPIPHPNZ# NPPIDIPICTCPNPCPITS# NTC/ ALEC/ LTPLECORDPKTTF

1ANT/ DIAM/ ODPDIPALTPOOCPDICPALTC/ IN/ NPROS/ COP/ TEIPTE2pPEloPE2tWETO
1UT/ 

JLB= 5

JCZ= 6
IIL=O

READ( JLBIIN) 
DO B8888 IPROB= 1', 4"" ROB
READ( JLB# 1) FMEN
READ( JLBPI) TIPO
READ( JLBP1) PSCPPSR
READ( JLB# COP) 
IE=2
TwMAX= TE2+ 100- 
DTW=( TwMAX—TEI)/ 4. 

DPMAX= ABS( PE2—PEl) 
DPw= DPMAX/ 4. 
TwM( I)=TWMAX

PwM( 1)= PE2

DO 1500 IV= lp5
IF( IV—l) l5olpl5olol5o2

1502 TWM( IV)= TWM( IV—I)—DTW

pwm( IV)= PWM( IV—J)+ DPW

1501 TV= TWM( IV) 

Pv= pwm( IV) 

CALL EPF( TVPPVPZPAPFFIE) 
VWL( IV)= APF( 14) 

VWG( IV)= APF( 15) 

1500 CONTINUE
READ( JLBFIH) 
READ( JLBPALEC) 
READ( JLBPDIAM) 

WT= WET/ NP

ANTP= A, 4T/ NP
IF( IIS) 3t3p4

3 PPI= PEI
TPI= TEI
GO TO 99

4 PPI= PE2
TPI= TE2

99 Do 99989 ICR= IPNS
GO TO( looploltJO2) PIPH

100 I61= 1
IG2= NP

t,4zl= l
1422= NZ

ii=u

GO TO 113

101 IG1= 1
IG2= IFIX( VJTP) 

1 zl=l
4z2= NZ

li=l



GO TO 114

102 IF( ICR- 1) 103# 103# 104
103 IG1= 1

IG2= 1

NZ1= 1

NZ2= 1

II=o
GO TO 113

1,04 IG1= 2
IG2= 1FIX( ANTP)+ 1

NZ1= 2

NZ2= NZ

II=l

114 READ( JLB9105)( AFZ( Itl)#I=NZIPNZ2) 

READ( JLBP105)( ATWZ( IPI) PI= NZlPNZ2) 

READ( JLB? 105)( ALZ( I) tI=NZ10NZ2) 

GO TO 199

113 READ( JLB# 105)(( AFZ( IPJ) PI= NZlPNZ2) tj=iGlprG2) 

READ( JLB# 105)(( ATWZ( IPJ) PI= NZltNZ2) PJ= IGIFIG2) 

READ( JLBP105)(( ANTZ( I#J) PI= NZlPNZ2) PJ= IGItIC72) 

199 DO 99998 IG= lGlPIG2

Do 99997 IZ=NZlPNZ2
GO TO( 200# 20IP202) PIPH

202 IF( IG- 1) 203, 2o3p2o4
203 IF( IZ- 1) 205# 205# 204
201 IF( IG- 1) 206p2o6v204
206 IF( IZ- 1) 2o7p2o7. 2o4
200 IF( IG- EQ- 1- AND. IZ. EQ. I) GO TO 207

IF( IG- EQ. 2. AND. IZ. EQ. 2) GO TO 207
GO TO 3OU

204 IF( jI) 208o3oov209
208 IF( IZ—NZ1) 21OP21op3oo
209 IF( IZ—NZI) 2o5p2o5r3oo
210 TFP( IZ+IPIG)= TFP( IZ+IPIG- 1) 

PPFP( IZ+ lPIG)= PPFP( IZ+ lPIG—I) 

GO TO 300
205 TFP( IZPIG)= TFP( IZPIG- 1) 

PPFP( IZPIG)= PPFP( IZPIG—I) 
GO TO 300

207 P= PPI
Tl=TPI

TFP( IZ# IG)= TPI

PPFP( IZPIG)= PPI
300 IF( II) 3o2r303#302

302 NI= l
FZ= AFZ( IZ#I) 
THWZATwZ( IZP1)—FZ*( OD—Dl)/( KTT) 

A= 3 . 14159* 00/ 12.* ALZ( IZ) 

IF( IZ- EQ. NZI) GO TO 304
IF( IZ- EG. NZ2) GO TO 304
LET= ALZ( IZ) 

GO TO 400
304 LET= ALZ( IZ)+ LEC/ 2. 

GO TO 400

303 ANT= Ai4TZ( IZPIG) 

r4I= IFIx( ANT)* I0I

FZ= AFZ( IZPIG) 
THW= ATwZ( IZPIG)—FZ*( OD—D!)/( KTT) 

A= 3. 14159* OD/ 12.* LT/ IDI

LET=( LT+ LEC)/ IDI

400 STW= O- 



UO 99995 V.= IpNl
T= l I

IF( IIL. GE. 2) LE= 3
CALL EPF( TPPPZPAPFPIE) 
H = APF( 4) 

IF( VAP) 5Olp5ulp5O2
501 ITTF= 3

IHTC= l

uo TO bOn
SU, IF( Il) 5O3r5O4t5O3
50. ITTF= 2

i, o TO 506
504 ITTF= l

50o IHIC= ICTC

50t) CALL ELP( IISpi,rTFrolp'kqETtAtivi-(OUrHPLETtPPDPI) 
CALL AJUSTE( P* PIPSLT) . 
CALL TL( T# THwPFZPDI# Q' PKTTPRE) PwETFTWMPVWLPVWGPICTCPH IPH) 
T, IZ=FZ/ H+ T
sHl=sHi+ H

ST-,-,=STw.+ l -, IZ

Sut.= SDF+ uPi

IIL=IIL+l
ri2= fil—1 IS* FZ* A/ WT
Tl=T

hl=H2
9999z) Coi, TlNUF

tljo( JZFIG)= SoI/ Nl

T, v( jZriG)=ST./ NI

IF( II) 70Uv70i, 701
7Uv PFFP( IZFI(3)= P

TFF( IZPI',)= Ti

Go Tu 70e- 
701 PPUP( IZ+ lt! G)= P

TFP( IZ+ IPLG)= Tl

70, up( lztiG) ZsDe
LPT= bPT+ u l( IZPIG) 

99997 CQl. Tl[ 4UE

6() To( c03p`. olWc?-)rIPH

so;-- 1F(,, Cp—l) 6Q3p8u3tdJ4

804 IF( II) CObt800# 606
80, , z I =.L

l4z2= ijz

uo TO c- 0. 6
80,- i _, i =NZ

f42=1

I=—1

Gu TO of)3
801 IF( jI)b07v8oJtL08
807 rjzl=2

50 TO CO3
800 r zj= z

1442= 1

ll= -1

8041 LPIP( I,)= LPT



99996 C ONT I NUE
GO TO( 4OOOp4OOlp4Oo2) PIPH

4001 I; 7( IG—IG2) 9998qp40oOr4O0o
400L lF( NS- LE- 1- AND. IG- LT. IG2) G0 TO 999E9
4000 T= Tl

1; 7= 3
CALL EPF( TFPPZFAPFPIE) 

999B9 CONTINUE

88888 CONTINUE

ZZ= t,IZ+ l
WRITE( JCZP10000) 

v, RITE( JCZrlO0Oj) FMEN
WRITE( JCZ, 10002) TIPO
WRITE( JCZ# 10003) WETPVAPPQTPTElPTE2# PElPPE2
IF( IPH) 700OP7000PBOOO

7000 WRITE( JCZ# 10004) 
GO TO 9000

8000 iiRITE( JCZFlU011) 
5000 IF( IC) 900109001# 9002
9002 6RITE( JCZP10005) 

wRITE( JCZtl0006) ODCPDICPNPPNTCtALTC, PS- 
WRITE( JCZ, 10007) 
WRITE( J', ZP10005) AFZ( ltl) FATWZ( 1, 1),* ITC

9001 wRITE( JCZv2U011) 

WRITE( JCZ' 10009) 
V; RITE( jCZPlUC06) 00FDItNPINTYALTPPSR

IF( IPH) 9UO3p9003t9OO4

9003 wRITE( JCZ' 10007) 
DO 2200 I= IPNP
UO 2200 J= lPNZ
ANT= A NTZ( I# J) 

NT= IFIx( ANT) 
2200 wRITE( JCZP10010) IPJOAFZ( IPJ) PATWZ( I, J) PNT

WRITE( JCZ, 10014) 
GO TO 2400

9004 WRITE( JCZ, 10012) 
WRITE( JCZtlOO13) IPJPAFZ( I* J) PATWZ( IPJ) PALZ( I) 
WRITE( JCZP10014) 

2400 ARITE( JCZ, 20000) 
IF( 109005P9005#9006

9006 iNRITECJCZP10005) 

6RITE( icZ, 20001) ICP(( PPFP( I#J) PTFP( IPJ) PI= 1# 2) PJ= lt2) 
hRITECJCZP20002) 

VoRITE( JCZ# 20003) 
WRITE( icZP20004) ICtATWZ( ltl)PHIO( lpl) PDP( ltl)oDPTP( l) 

9005 wRITE( JCZ' 10009) 
IF( IPH) 9oO7p9Oo7p9OO8

9007 i& RITE( JCZ, 20005) 
GO TO 9009

9008 wRITE( JCZP20009) 

9009 DO 2201 I= lPNP
00 2201 J= lFNZZ

2201 WRITE( JCZP20006) IPJPPPFP( IFJ) tTFP( IPJ) 
wRITE( jCLP20002) 
1F( IPH) 9OlOo9OlO* 9011

9010 iRITE( JCZ# 20007) 
GO TO 9012

9011 % RITE( JCZ# 20010) 
9012 DO 2203 I= lPNP

DO 2203 J= IPNZ
2203 '* RITE( JCZF20008) 1# JPATWZ( IPJ) PHIO( IPJ) PDP( IFJ), DPTP( I) 



fi: iTE(_ CZP20tull) 

L %-- N- T( 2uA4) 

luoot, DE ENTRADA AL PROGRAMV9//) 

10001 FOr, imAT( 21X92DA4) 

luo0, Fj., t.AT(//# 22x# ICONDICIob.1ES DE OPERACION DE LA UNIDAD' r/ IrlOvIHORNO
1 TIPO ' r5A4p/) 

j(j00¿, F(JiJ,1AT( gApl* FLUJO TOTAL ( LB~ 197XoF12. 2# 1# 10Xo*% DE VAPORIZACION

11913A# F- 8- 20/ 01GXPICARGA TEpMICA ( Mm8,TU~ 197XoF8. 29/ 10

1 38X# 9EPITRADA* 912Xp4d%4 LIDAIP// PJOX# ITEMPERATURA

P13XPF7. epllXtF7. 2P/ P8xpl** PRESIOPJ ( PsIA) Y# 10XoF7. 241Xj7

3. 2) 

10004 Fot- MATt6( 1) P13Xo' GEOMETRIAO DISTRIBUCION DE FLUXES DE CALOR# 

JIV/ pl3xvITEVPErATURAS DE PARED Y NUMERO DE TUBOS POR ZONA*#//) 
JUOO> Fo. i, IAT( Iú>,#*«SECCIOr4 DE CONVECCIONIP/ I) 

lúOUr, TUBOS ( IN) 197XPIEXTERNOI# 2XPFS. 3o3XFIINTERN
101# 2X# 5.. DP/ PlúXPINUMEF<0 DE PASOS1924X# 1391910Xq' NUMERO DE TUBOS* @
224^ Pl3p/ PIOXP' LOi4GITUC) DEL TUBUI* 21XPF4. lt/ 910XPIPOSICION TUBOS'* 
3,Jxp3A4rl/) 

lu097 Fui , MAT( 13APIPASO ZONA1911XPIQ/ Alo.10XPITW ( F) IPSXv

ili k.,. TUuOSIP/ P34X#*( BTU/ 1— FT2)'#/) 

JuOOo FOi. AT(/ P36XPF7. lp7XPF7. 2# 8X# 139/) 
IuO(J9 Foi- mAT( 10Xp' 5ECCION DE RADIACIONlo//) 
Ju0lu FCi-,MAT( 101, SxPI397XPI3pl4XPF7. lp7XPF7. 2p8X# I3) 
li0l.L For,." AT( 6(/) p13xp' GEOMETRIAr DISTRIBUCION. DE FLUYES DE CALOR, 
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NCMENCLATURA

AC - Té= ino de acelerraci6n

Bo - Iqümero de * bullíci6n

Cp - Capacidad calorífica BTU/ 1bOF

D - Diámetro interno ft

Ba - Yámero de Euler adimensional

f - Factor de fricci6n

9 - Aceleraci6n de la gravedad 32. 2 ft/seG2

G - Masa velocidad l'b/ ft 2h o Ib/ ft2 seg

go - 
Constante gravitacional 32. 174 lbm ft/11tf seg

2

h - coeficiente de transfarencía de calcr B'-"U/ h ft

Entalpía BTIV/ 1b, 

bh
fg - 

Calor latente de varorízací6n BTU/ l

k - Conductividad té= ica BTU/ h ft OF

1 - Longítud. ft

p - Presi6n lbf/ in
2

o lb:,/ ft2

Pr - 1Mmero de Prandt1 adimensional

q - Flux de calor BTU/ h ft2

Q - Gasto volumétrico ft3/ h

Re - Rámero de Reynolda adimensional

RI, - Holdup

T - Temperatura < IP

V - Velocidad ft/ seg



x - Calidad del vapor

Espesor de la pared del tubo ( Ec. 4. 17) ft

LETRAS GRIEGAS

Relaci6n de desplazamiento de las fase—s ( Ec. 2. 16) 

Funci6n que relaciona el factor de fricci6n c>on

Relaci6n de la densidad sin deslIzamiento a la densi- 

dad con de3lizamiento constante adimensional

Calor latente de vaporizaci6n ( Be. 2. 13) 

Holdup volum6trico ( Cap. IV) 

M - 
Viscosidad lb/ h ft

p - Densidad lb/ ft3

a- - Tensi6n fraperficial dinas/ em

SUBINDICES

ac Aceleraci6n ( Ec. 3. 1) 

el Elevaci6n

f Pricci6n

G Gas

1 Líquido

na Sin deslizamiento

TP Dos fases

w Referida a la pared
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