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INTRODUCCION

El disefio o simulacién de los calentadores a fuego
directo, mediante el empleo de la zonificacibn de la cémara -
de radiacibén, pemmite, teniendo un método apropiado para el -
cdlculo de la cafida de presibn, evitar problemas durante la -
operacién futura del equipo. As{ mismc, el contar con correle
ciones de coeficientes de transferencia de calor para el fluf
do dentro de tubos, permitird calcular las temperaturas de Pa
red basadas en coeficientes, para verificar si las temperatu-

ras consideradas durante la zonificacién son correctas.

El capitulo I de esta tesis presenta en forma gene
ral, la clasificacibén, descripcién y disefio de los calentado-

res & fuego directo.

En el capitulo II se describen los fenfmenos de -
transferencia de calor, durante la evaporacién de un flufdo -
dentro de un tubo, tanto en fase liquida como en dos fases. -
Ademds, se hace una pequefia revisién de las corrslaciones de-
transferencia de calor,

Los métodos de célculo de cafda de presifm reporta
dos en la literators pera hornos, se describen brevemente en-
el capitulo ITI. Se hace referencia mds amplismente 2 los mé-

todos de Dukler y Orkiszewski.

Se presentan en el capitulo IV, el algor{tmo de =-
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cdlculo y el programa de computadora empleados en este traba-
jo.

Finalmente, en el capftulo V, se presentan los -

ejemplos numéricos y los resultados del célculo.



CAPITULO I

Generalidades

Laz elevadas inversiones y costos de operaciém de
los calentadores a fuego directo, hacen que estos equipos ocu
pen un lugar muy impertante en las industrias de refinacibén y
petroquimica. Aunada a los costos, la operacibén misma debe —=
ser muy cuidadosa, tanto desde el punto de vista de produc—-——
cibn, como del de seguridad del personal. Por lo anterior, se
requiere tener mucho cuidado en las diferentes fases de dise—
fio, fabricacibn, instalacibén y operacién de éstos equipos. Es
to permite obtener una unidad que en téminos de costo, efi--—
ciencia, capacidad, flexibilidad y requerimientos bajos de —
mantenimiento, cumpla adecuadamente con las condiciones de =

proceso.

Les etapas més importantes en la seleccién de un -

horno son:

a) Determinacién del balance de materia y energia.

b) Estimacién de las propiedades temmof{sicas de los flufdos-
de proceso y de los combustibles.

e) Cdleculo y disefio.

d) Seleccibén de los materiales de construccién.

e) Fabricacidén e instalacibn.

f) Arranque.



g) Operacién y control.

h) Mantenimiento.

Los hornos se necesitan frecuentemente en las in——
dustries mencionadas, para suministrar calor a corrientes de—
proceso que se requieren a temperaturas elevadas, mismas que-

no pueden alcanzarse con otros medios de calentamiento,

Clasificacibn.

Una forma de clasificar los hornos, es de acuerdo

al servicio, siendo los mds comuness

I. Calentadores de flufdos en una fase, para suministrar -
calor sensible, tales como los calentadores de gas reac

cionante en Plantas 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 reaccibén quimica, siendo un
ejemplo el horno de pirblisis de las Plantas de Etile——
no. En éeste dltimo proceso, el horno es uno de los equi
pos méds importantes desde el puntc de vista de produc—
cibn y control de calidad.

Ademfs de la clasificacién anterior, los homos se

dividen de acuerdo a su geometrfa y carga témmica, en una for



ma general como:

A) Cilindricos. Calentadores cuya carga témica es hasta de =
30 MMBTU/h.

B) Caja. La carga témmica de éstos hornos estd entre 30 y 120
MMBTU/h.

C) Celda. Pueden presentar dos o méds celdas y tienen una car-

ga témica de 120 MMBTU/h.en adelante.

Sin embargo, ésta clasificacién no es muy rigida -
al respecto, pudiendo encontrarse hornos cilindricos de més -

de 30 MMBTU/h y hormos de celda de menos de 30 MMBTU/h.

Descripcibn.

Los hormos presentan una seccidn de radiacibn y =-—
frecuentemente una seccidén de conveccién. El objeto de ésta -
il tima es, recuperar calor de los gases de combustién a la sa
lida de radiacibn, de acuerdo con los requerimientos de proce

80 y su correspondiente estudio econémico.

La seccibn de radiacibn consta de un serpentin por
donde circula el flufdo de proceso y la transferencia de ca-—-
lor se efectia principalmente por radiacibén, debido a las al=-
tas temperaturas de los gases de combustibén. Aunque también -
se tiene transferencia de calor por conveccibén, su efecto es—
més apreciable en hornos con cargas témicas muy grandes. La-

posicidn de los tubos puede ser vertical u horizontal.



La seccidén de conveccidén consta de un banco de tu-
bos que puede tener superficies extendidas (aletas o birlos)-
y/o lisas; su posicién es siempre horizontal. En ésta seceibn
pueden tenerse varios servicios adicionales, ademés del preca
lentamiento del flufdo de proceso, como son el calentamiento-
de agua y la generacidén de vapor, entre otros, con el fin de-
recuperar la mayor cantidad de calor de los gases de combus-—

tién.

Disefio.

Los hornos que presentan vaporizacidén o reacciémn -
quifmice requieren para el disefio o la simulacién, una mayor -
exactitud que la de los hornos que solo transfieren calor sen
sible. Por ejemplo, s8i en el horno se presenta una vaporiza—--—
cibn, se requiere establecer un perfil de temperaturas en la-
pared de los tubos, para efectuar una evaluacidn correcta de-
los coeficientes de transferencia de calor..Si se tiene una -
reaccidn quimica, es més importante a’n establecer el perfil-
de temperatura de pared, ya que la velocidad de reaccibn y el
tiempo de residencia se ven afectados por este perfil. El per
£il de temperaturas de pared de los tubos guarda, asi mismo,-
una relacidn directa con el perfil de temperaturas de los ga-
ses de cambustibén a través de le cédmara, al igual que con el-

flux de calor radiante.

Para el dimensionamiento adecuado de un horno sin-



reaccién en el flufdo de proceso, se requiere contar con un -
algoritmo de proposicién de geometria que pemmita obtener una
distribucibén de calor homogénea en la cdmara de radiacidn, de

acuerdo con:

a) Carge de calor radiante.
b) Criterios establecidos de la relacién largo—ancho—-alto del
homo.

c) Masa-velocidad recomendada del fluido de proceso.

Una vez establecida la geometria, es posible simu-
lar la seccibén de radiacibn empleando métodos de tipo global=-
o de tipo riguroso. Entre los métodos de tipo global se puede
mencionar Lobo~Evans(1), Wimpress(2), Kern(3), etc., los cua=
les con algunas simplificaciones del modelo matemético corres
pondiente y con ayuda de grificas, pemiten revisar el disefio
témico de la cémara de combustién. Para el disefio témico de
la seccién de conveccidén se puede utilizar el método de Torri
jos(4).

Ya que se ha obtenido un dimensionemiento, es nece
gario verificar si la unidad cumple con los requerimientos de
proceso hidrdulica y témmicamente dentro de los tubos, es de-
cir, se desean calcular los coeficientes de transferencia de-
calor y la caida de presibén, ésta dltima por un método riguro
s0. En caso de que la unidad se exceda por cafida de presidn,-

serd necesario modificar el disefio. Una vez que la unidad se-



ha revisado, tanto témica como hidrdulicamente, se podrfa ha
cer un nuevo andlisis térmico de la seccibén de radiacién por-

un método riguroso.

La simulacién témica de la seccién de radiacién ~
por un método riguroso, permite determinar si el 4rea propues
ta por un método global, corresponde a los requerimientos de-

absorcién de calor necesarios para la operacién del equipo.

Los métodos rigurosos camo Hottel-Sarofim(5) y Sie
gel-Howell(6) permmiten, por medio de modelos mateméticos cam-
plejos (que involucran la zonificacién del equipo y que re~—-—
suelven el problema por medio de balances de calor puntug=—--
les), obtener la distribucibén de temperaturas de pared de los
tubos y los fluxes de calor en cada intervalo considerado del
equipo. Es en éste caso donde la estimacidn de coeficientes -
de transferencia de calor y cafdes de presién en forma pun——-
tual, tiene mayor importancia, ya que el perfil de temperatu~
ras de pared y la distribucién de fluxes de calor, pemiten =
hacer un anélisis mas riguroso del comportemiento del flufdo—
de proceso y por lo tanto del comportamiento témmico e hidréum
lico de la unidad.

Camo un ejemplo de la importancia de la estimacién
adecuada de la cafida de presibn, sobre todo en un horno en el
que se vaporiza la corriente de proceso, se hard referencia -

al trabajo de M. Cordero(7). En este se presents el caso de =



los hornos de calentamiento de crudo de una Planta de Destila
cién atmosférica con capacidad de 110 000 B/D, cuya caida de-
presién de operacién fué aproximadamente dos veces la caida -
de presién de disefio, ésto ocasiond una disminucién ém la ca-
pacidad de la planta de 2 800 B/D, que a precios internaciona
les del producto, representan $ 4 325 000 ddlares anuales. En
dicho trabajo se presentan varias altemsativas para la solu—=
cién del problema. La alternativa mds adecuada consistid en -
modificar el arreglo de la seccibém de conveccién. Esta solu~—
cién aungue no permite disminuir la caida de presiém lo sufi-
ciente para dejarla dentro de los limites permisibles, si lo-

gra que la planta opere a la capacidad de disefio.

El ejemplo anterior, nos permite tener presente la
importancia del disefio adecuado de los calentadores & fuego -
directo, y en particular de la transferencia de calor y de la
cafda de presiém en forma puntual, dentro de los tubos, de a-
cuerdo con modelos de simulacién térmica que consideren la =

distribucién 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 célculo de cafida de presidén, en hornos -
con tubos verticales y horizontales. Se hace notar que ésta -
tesis, solo considera el caso de hornos en los que el flufdo

de proceso mantiene una composicién constante, es decir, solo



se consideran el caso de cambio de calor sensible y el de wva=

porizacibn, ambos sin reaccién quimica.



CAPITULO II

Evaluacidn de coeficientes

de transferencia de calor

La transferencia de calor hacia el flufdo en el in
terior de los tubos en los calentadores a fuego directo, pue-
de originar 6 no un cambio de fase, es necesario entonces des
cribir los fenbémenos de transferencia de calor del flufdo de-

proceso y su influencia en el disefio de los hornos.

La conveniencia de calcular los coeficientes de ==
transferencia de calor dentro de los tubos, estf en poder de-
terminar exactamente el perfil de temperaturas del flufdo y -
de la pared. En el capitulo anterior se hizo notar que en el-
caso de disefio de calentadores por el método de zonificacibn,
la temperatura de pared cobra gran importancia, puesto que =-—
los balances de calor por radiacién, estdn expresados en fun-
cién de un perfil de temperaturas de los gases de combustién-
radiantes y el perfil de temperaturas en la pared de los tu—
bos. El célculo 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 -

dtil del equipo, de acuerdo con el material del tubo més -

adecuado.
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¢) Predecir la formaciém de coke, ya que la presencia del mig
mo actia como una resistencia adicional a la transferencia

de calor.

La tendencia del flufdo de proceso a coquizarse o-
descomponerse en la pared del tubo, es un factor limitante en
el disefio de todos los calentadores. Esto limita la absorcién
de calor a valores entre 6 000 y 20 000 BTU/h ft2, dependien-
do de 1la operacibén. 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-
bustibn, pudiendo llegar hasta el punto de falla del mate———-
rial. La formacién de coke puede evitarse incrementando la ve
locidad del flufdo y por lo tanto la transferencia de calor a

través de la pelicula del mismo.

A continuacién se describen, los fenémenos de ==—=
transferencia de calor durante la vaporizacién de un fluido -

dentro de un tubo.

El caso més general es cuando el flufdo que se va-
a vaporizar esti subenfriado y pueden presentarse los siguien

tes mecanismos de transferencia de calors

1.— Transferencia de calor sensible ( conveccidn forzada sin-

cambio de fase ).

* 2.~ Inicio de ebullicién cuando el flufdo aln no alcanza su -
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temperatura de saturacién (este fenémeno corresponde a la

ebullicibn local).
Ebullieién por nucleacién.

Transferencia de calor por conveccibn forzada a través de
una pelfcula de liquido con evaporacién en la interfase =

ligquido-vapor.

Transferencia de calor por conveccién forzada a gotas a--
rrastradas por el vapor, con evaporacidén en la interfase-
liquido-vapor y cuando las gotas chocan con una pared se-

ca. Esta es la regifn de deficiencia de 1fquido.

Conveccién forzada en vapor en una fase.

El flujo de un 1lfquido y un gas en un tubo bajo =-

diciones isotémicas da lugar a varios patrones de flujo,

Y en general, son alterados ligeramente bajo condiciones de -

transferencia de calor con evaporacibén(8).

Cuando el fluido entra subenfriado, la transferen-

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

cen

pue

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

La descripcifm de los mecanismos de transferencia,

de hacerse como sigue:

A, La transferencia de calor por conveccién forzada en una fa

se(liquido subenfriado), se debe al movimiento del flufdo-
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por una fuente externa de energfa. El fluf{do adyacente a -
la superficie caliente recibe calor, el cual es transmiti-

do al seno del flufdo por mezclado.

A medida que el flufdo se calienta y su temperatura se a=——
cerca a la de saturacidn, se presenta el mecanismo de ebu-
llicién. Este mecanismo es similar al que se tiene eh ebu-
1llicién sin flujo o inundada, afin cuando se tenga circula-
cién forzada. Cuando el flux de calor de la superficie se-
incrementa arriba de cierto valor, la transferencia de ca-
lor por conveccidn, no es lo bastante fuerte para evitar -
que la temperatura de la pared se eleve arriba de la tempe
ratura de saturacién del flufdo que circula. La pared a —
temperatura elevada sobrecalienta el flufdo y activa los -
llamados sitios de nucleacién, que consisten en pequefias -
cavidades y canales que tiene la superficie interna del tu
bo, este fenémeno corresponde a la ebullicién local. La nu
cleacidén ocurre solo en algunos lugares a los largo de la-
superficie caliente, mientras que la conveccién persiste -
alrededor. Las burbujas crecen rapidamente en la capa de -
1lfquido sobrecalentado cercano a la superficie, hasta que

se separan y se mueven a través del seno del 1lfquido més -
frio, estableciendose corrientes intensas de micro-convec—

cidn.

Algunas de estas burbujas se destruyen en la super



D,

- 13 =

ficie de calentamiento y otras se desplazan en el seno del
1fquido cediendo su calor latente, lo que ocasiona su des-

trucecibn.

En algdn sitio a lo largo del tubo, el 1lfquido alcanza su-
punto de ebullicién, activédndose méds sitios de nucleacién-
e incrementandose el crecimiento, la rapidez y la frecuen-
cia de formacibn de las burbujas; también aumentan las su-
perficies de ebullicién. Este fen&meno es le ebullicién nu

cleada.

A calidades bajas de vapor (abajo de 5 a 8%)(9), =
el flujo es de tipo burbuja. Debe mencionarse, sin embar—-
g0, que bajo ciertas condiciones el mecanismo de ebulli=——=—
cibn nucleada puede presentarse adn en flufdos subenfrig=—-—
dos, y también en la pelfcula del 1fquido en el régimen de

flujo anular.

A calidades de vapor arriba de 5 a 10%(9), el flujo se =—-
vuelve amular con una pelfcula delgada de 1lfquido en la pa
red y un nicleo de vapor, que puede 0 no contener gotas de
1fquido. Si existe ebullicién nucleada en este régimen, la
velocidad del micleo de vapor puede ser tan alta y la tur-
bulencia en la interfase liquido-vapor tan fuerte, gque el-
mecanismo de transferencia de calor cambia de carfcter., El
calor es transferido por conduccién a través de la pelicu—

la del 1l{quido y la evaporacidén tiene lugar en la interfa-
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se de 1la capa del 1ligquido y el ndcleo de vapor. El coefi=—-—
ciente calculado en esta regién, depende fuertemente del -
flujo. Ya que ésta es una caracterf{stica de la transferen—-
cia de calor sin ebullicién, se considera para fines de ——
cdlculo que la ebullicién nucleada no se presenta en esta-
regién. Lo anterior da lugar al mecanismo de vaporizacién

en conveccién forzada.

La condicidén de deficiencia de l{gquido se alcanza cuando -
en la pelfcula de éste se tiene una evaporacidn excesiva,

arriba de 65 a 70%(8). Esto se debe a la ebulliciémn por nu
cleacidén, si es que se estd en este régimen, o al arrastre
de la pelfcula de 1fquido por la alta velocidad del vapor,
que se incrementa proporcionalmente a lo largo del tubo., -
Esta transicidn es acompafiada por un aumento significativo
de la temperatura de pared, por un descensoc brusco en el =
coeficiente de transferencia de calor, para un flux de ca=-

lor particular.

Finalmente se tiene la regién de transicién de liquido de-

ficiente a vapor saturado seco.

La veriacién del coefieciente de transferencia de -

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

cibn.

En la regifm de conveccibén forzada en una fase, el
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coeficiente es relativamente constante, cambiando solo ligers
mente debido a la influencia de la temperatura en las propie-
dades fisicas del 1{quido. Aumente durante el régimen de ebu-
1licibn y continua incrementandose en la regién de conveceién
forzada en dos fases, debido, al espesor reducido de la peli-
cula de lfquido y al incremento de la turbulencia ocasionada-
por la cantidad del vapor. En la regién de deficiencia de 1i-
quido, el coeficiente se reduce bruscamente de un valor alto-
en la regién de conveccién forzada, a2 un valor cercano al es-
perado para la transferencie de calor por conveccifm forzada-
en un vapor saturado seco. A medida que la calidad se incre—
menta en esta regién, la velocidad del vépor y el coeficiente
aumentan. Por dltimo, en la regibén de vapor en una fase, el -
coeficiente vuelve a ser el de conveccién forzada correspon——

diente.

Para la evaluscibn de coeficientes de transferen——
cia de calor, se puede dividir el problema en como estimar —-
los coeficientes en una fase y camo en dos fases. En el caso-
de dos fases, su conocimiento es necesario, para el disefio ==
cuidadoso de muchos equipos de proceso tales camo: evaporado-
res, condensadores de refrigeracidbn, rehervidores de columnas
de destilacién y también generadores de vapor de alta pre=e-——
sibn.

En los equipos mencionados la evaporacibn tiene lu



- B -

gar en tubos horizontales, pero el mecanismo de ebullicién ha
sido estudiado con mayor detalle en tubos verticales con flu-

jo ascendente,

Los patrones de flujo en tubos horizontales en mez
clas liquido-vapor, fueron estudiados por Alves(10), mismos -
gque se muestran en la fig. 2. En la fig. 3, se muestran los =
patrones de flujo en un tubo horizontal calentado uniformemen
te y alimentado con un liquido subenfriado, a velocidades ba-
jas(menores de 3 f£t/s). 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-liquido. Esto da lugar a tres patrones de flujo que im
plican la separacibén completa de las fases(estratificado, on-
da y slug). Desde el punto de vista de transferencia de ca——
lor, estd 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 flufdo la influencia de le gravedad -
es menos apreciable, la distribucién de las fases se vuelve =
més simétrica y los patrones de flujo son més cercanos a los—

encontrados en flujo vertical(11).

A continuacibén se presentan las correlaciones de -

coeficientes de transferencia de calor.

En la regibén de subenfriamiento se recomiendan las
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correlacicnes de Sieder-Tate(2) para calentamiento y enfria=—
miento, principalmente para fracciones de petrdleo, en tubos-

horizontales y vertieales.

D 1.86((Do/p) (Cp p/k) (/1) V3 () M (2.1)
B2 - 0.027(e/4)*B(opm /i) V3 guma 14 (2.2)

La ec. 2.1, tiene una desviacién de + 12% para —-
Re= 10 a Re= 2 100 y la ec. 2.2, da desviaciones méximas de —-
+15 y =10% para ni¥meros de Reynolds arriba de 10 000.

Para el cdlculo de los coeficientes de transferen=—
cia de calor en conveccién forzada a dos fases, se han publi-
cado numerosas correlaciones, y las referencias (12,13,14) =
son algunos de los autores que han hecho andlisis de las mis-

mas.

Las correlaciones se pueden dividir em dos grupos-
bdsicos. Bn un grupo loes coeficientes son expresados como una
funcién del parémetro de Lockhart-Martinelli. Las ecuacianes-
del otro grupo contienen relaciones entre numeros adimensiong
les para calcular el coeficiente de transferencia de calor. -
Algunas de estas correlaciones dan la relaciém entre el coefi
ciente en dos fases con el de una fase. En general, se supone
que este Wltimo es de la forma de la ecuacién de Dittus—Boel-~
ter(15).
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o

2212 - 0.023 (D) -B(cp w0t (2.3)
D
h—%g- = 0,023 (DG(1-X)//A)'8(CP/‘/]:)°4 (2.4)

La ec.2.3, es el coeficiente calculado camo si to-
do el fluido fuera 1lfquido y la ec.2.4, es el coeficiente cal
culado con el gasto real de lfquido.

El parémetro de Lockhart-Martinelli(16) es:

1A% = (x/1-0) " Pr/p) 2 ug) ! C (2.5)
Entre las correlaciones del primer grupo se tig=—-
nen:
Dengler—Addoms(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 convecciém y también que hey una zona de de

ficiencia de 1fquido a altas fracciones de vapor.

El parémetro Xtt, segin Dengler, es una funcién re
presentativa de la fraccién de wvapor. Introduce correceicnes—
de cardcter cuentitativo para el efecto de la presiém sobre -
el coeficiente en dos fases, en téminos de viscosidad y den-
sidad del 1fquido y del vapor, cuando no se presenta la ebu--

llicién nuclesda.
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hp/hpy = 3.5 (1/Xt%)°7 (2.6)
Dengler propone también, un factor para el efecto—
~de ebullicibén nucleada y une ecuacidén para predecir la dife-——
rencia de tempersturas necesaria para iniciar dicha ebulli———
cién. Sin embargo, se reconoce en su estudio que estas Glti=-
mas ecuaciones, se obtuvieron con un ndmeroc limitado de datos

experimentales. La desviacifén de esta ecuacién es + 20%

Guerrieri-Talty(18).

De una manera similar a Dengler-Addoms, estos auto
res correlacionaron sus datos, mismos que fueron obtenidos ra
ra varios flufdos orgénicos., La diferencia entre los dos tra-
bajos es que Guerrieri=-Talty usaron el coeficiente calculado-

para el liquido presente en un panto(hy, ec. 2.4).

hpp/hro = 3.4 (1/Xt8)°4° (2.7)

Obtuvieron también un faetor para el efecto de ebu
llicién nucleada, con la condicién de que se aplique si exce=-

de la unidad. La desviacién de esta ecuacién es + 20%,

Schrock—Grossman(19).

Esta correlacilén es el resultado de un anélisis di
mensional de la ebullicién por convecciémn forzeda. Se incluye
un témino Bo, que es el nimero de ebullicién, con el cual se
trata de considerar el efecto de ebullicién nucleada.



Bo = o/hg,G (2.8)

Cano se puede observar, el ndmero de ebullicidm es
el cociente de un flux de transferencia de calor y una masa =~
velocidad. Esto se debe & que el mecanismo de ebullicién nu——
cleada, se ve afectado por la diferencia de temperaturas exis
tente entre el seno del 1ligquido y la pared, mieniras que la e
bullicibén por conveccién forzada depende del grado de turbu—

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

A bajos valores del mimero de ebullicidén, el coefi
ciente de transferencia de calor serd independiente del mig—
mo, mientras que a valores altos, el coeficiente serfd indepen
diente del parémetro de Martinelli. La desviacifm de esta co-
rrelacién es + 35%.

Wright(14).

Wright presenta doce correlaciones diferentes obte
nidas del anflisis numérico de sus datos. Las correlaciones =
estéin expresadas en funcién de alguno de los nimeros adimen—-
cionales siguientes: ReL, PrL, Bo, Bom.y Xtt. Bom es el mime-
ro de ebulliciédn multiplicado por la relacién de densidad del

liquido a densidad del vapor. Todas las correlaciones propues
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tas por este autor tienen una desviacién del 16%.

Bgp/Bpq = 2.72 (1/xtt) * 581 (2.10)

Bennett(14).

La ecuacién de Bennett, es una modificacibén a la -
ecunacidén de Guerrieri-Talty, y el autor representa el coefi-——
ciente como una funcifn del flux de calor. Para la regifm de-
ebullicién, Bennett encontrd que la correlacién propuesta por
Rohsenow(20) es aceptable para fluxes de calor mayores de 50-
mil BTO/h £4°. A fluxes menores (30 000 BTU/h £4°) sus datos-
sufren una desviaciém considerable, misma que fue atribuida a
que la turbulencia producida por la conveccién forzada fue i-
gual o mayor que la producida por el proceso de ebullicién nu

cleada a estos fluxes bajos,

Chen(21).

Chen propuso una correlaciém en la cual la correc-
cibn por ebullicién nucleade fue incorporada como un témmino-
aditivo. Consider$ que existen dos mecanismos bésicos de =——-

transferenciz de calor, que son:

a). El mecanismo macroconvectivo ordinario de transferencia =
de calor que opera normalmente en flujo de flufdos,¥y
b). El mecanismo microconvectivo asociado con la formacién de

burbujas y su crecimiento.



Se supone ademéds, que estos mecanismos son aditi—

vos en su contribucidén a la transferencia de calor.

Chen establecio que el mecanismo de macroconvec——
cién puede ser descrito por una ecuacidén de la forma de la de

Dittus—-Boelter:

hooe = #023 kTP/D (Reqp

donde el nimero de Prandtl, el de Reynolds y la conductivi———

)‘B(Pr@P)“ (2.11)

dad, son wvalores efectivos asociados con el flujo en dos fa--
ses. Considerando que el némero de Prandtl del 1{quido, del -
vapor y del flufdo en dos fases son de la misma magnitud y ya
que el calor es transferido a través de la pelicula de 1lfqui-
do adherida a la pared, es de suponerse que las propiedades =
del 1{quido, tengan el efecto daminante. Se define el parfme-
tro F:

F= (ReTP/heL)°8 = (ReTP/(G(1-x)15h))'8 (2.12)
Este parémetro, que es la relacién del Re en dos -

fases al Re del 1lfguido, se correlaciona con el parfmefro Xtt

mismo que se muestra en la fig. 4.

Para el mecanismo de microconveccidn, se utiliza =
el anflisis de Forster-Zuber(22). Este andlisis se derivé pa~
ra el caso de ebullicibn nucleada, considerando que el meca=—
nismo microconvectivo es gobernado por la velocidad de creci=-
miento de las burbujas. En téminos de T y AP efectiva se ==

tiene:
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_ \T90,:45,:49,.25, .5 .29 .24 .24
Razo = ~00122 X COR PR VML A £ B

aTe 24 ape-2t (2.13)

Finalmente Chen define un factor de supresibn, co-
mo la relacién de sobrecalentamiento efectivo del flufdo(ATe)
a sobrecalentamiento total de 1la pared(ATsat):

S = (aTe/ar)*?? (2.14)

El factor de supresién(S), se aproxima a la unidad
en flujos bajos y a cero en flujos altos. Chen sugiere que S
puede representarse como funcidn del nimero de Reynolds en —--
dos fases, fig. 5. El coeficiente de transferencia de calor,

se obtiene como una suma:

hyp = P By 0 + S hpj, (2.15)

La desviacién pramedio de esta correlacién es ===

+ 1%,

En el segundo grupo de correlaciones, basadas en -

nimeros adimensionales se tienen:
Davis-David(23).

En esta investigacién, los autores obtuvieron tres

ecuaciones basadas en dos modeloe de flujo.

El primer modelo corresponde a flujo anular y se =

tienen dos alternativas, una i¢s utilizar la ecuacibén de la re
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lacién de desplazamiento de las fases(ec. 2.16), y la otra es
usar una ecuacién de holdup(fraccién de drea que ocupa el 1li-

quido)(ec. 2.17).
xX= Vg / vy (2.16)
RL=AL/AT = Ap /(A + Ag) (2.17)
En ese trabajo se hacen las siguientes suposicio—
nes:
a) No se presenta la ebullicién nucleada.
b) La transferencia de calor ocurre de la pared a la pelicula

y se puede cuantificar con el nimero de Reynolds y las pro

piedades del liquido.
Los autores partieron de la siguiente ecuacién:
hD/k = a (Dop/a) (CoM/k)$ (2.18)

La masa-velocidad del 1fquido en esta ecuacibén, --
puede relacionarse con la masa-velocidad del vapor por medio

de la ecuacibén de continuidad para cada fase:

Pe Ve = % (2.19)

% i Ml : (2.20)
y por la relacién de deslizamiento(ec. 2.17), se tiene:

hD/k = a/.c87(DGG;>L4uL PG)'87(Cp/(/k)i4 (2.21)

Finalmente de la evaluacién de a/&87, por medio -



- 25 =

de los datos experimentales, los autores obtuvieron:
nD/k = .060 (P /Pe) P (Daxpur)®T(copmmizt  (2.22)
La segunda correlacién en téminos de holdup es:
hD/k = .017 (D(1-x)6/(1=B)) ST(cpm/k)zt  (2.23)

Para la tercera correlacién usaron el modelo hamo-
géneo, en el cual se supone que no hay deslizamiento de las -

fases y las propiedades de la memcla pueden calcularse como:

Vop = (x/j)G + (1-x)[PL) Gy (2.24)
1<?TP = xéPG + (1=x)/py, (2.25)
Ve = Xug + (1=x) g (2.26)

La ecuacidn es:

BD/k = .033 (D6/ugp) T(Cp /i) (2.27)
Las tres ecuaciones tienen una desviacién de + 15%.

API(25).

La correlacién del American Petroleum Institute -
(API), consiste en calcular dos coeficientes de transferencia
deé calor, uno corresponde a la fase lfquida y otro al vapor,
en ambos casos se considera que el flufdo se encuentra en una
fase, usando ademés las respectivas propiedades f{sicas., El1 -
coeficiente en dos fases, se obtiene ponderando cada uno de -

los coeficientes en funcidn del porciento en peso de cada fa-
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se.

lLas ecuaciones para calcular el coeficiente del 1i

quido son las 2.1 y 2.2.

El coeficiente del gas se calcula por:

hD/k = .0243 (DG&«G)'a(Cp//k)(‘;(/ﬂ //u)‘“ (2.28)
La ecuacibn final es:
hep = Xy By + Xg by (2.29)
Groothuis-Hendal(24).

La ecuacibén de Groothuis—Hendal, fue desarrollada-
para un sistema aire agua y es similar a la ecuacibén 2.27 de-
Davie-David. Ambas ecuaciones predicen coeficientes del mismo

orden de magnitud.
= 087 033
hD/k = .029(DGr/uy, + DGe/ug) " (Cppm /k)
(o g4 (2.30)
De las correlaciones mencionadas se probaron las -

siguientes: Davis-David, Chen, Dengler-Addoms, Guerrieri-Tal-
ty, Schrock-Grossman y la del API.



CAPITULO III

Evaluacifn de cafdas de presién

Se ha expuesto mediante un ejemplo en el capitulo—-
I, la necesidad de evaluar la caida de presién en los calenta

dores a fuego directo, por un método riguroso.

En este capftulo, se presentan los métodos reporta
dos en la literatura pars dicho cdlculo, sin perder de vista-

gue éstos corresponden al caso de hornos con vaporizacidn,

Entre los métodos méds importantantes para el cédlcu
lo de la cafida de presibén se tienen los siguientes: Dittug——=
Hildebrand, Maker, Buthod y otros(26,27)(usados especificamen
te en hornos que manejen fracciones de petrdleo); Lockhart—--—
Martinelli, Dukler y Orkiszewski (métodos generales). De es——
tos ltimos, los métodos de Lockhart-Martinelli y Dukler, co-
rresponden a flujo de flufdos en tubos horizontales y el méto

do de Orkiszewski a flujo en tubos verticales.

Estos métodos proponen la evaluacién por interva——
los en el equipo, ya sea de la variacibén de presién con res—
pecto a la longitud o la variacién de presién con respecto a

la entalpia.

En una forma breve se presentan a continuaciémn los
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métodos de Dittus-Hildebrand, Maker y Buthod, los cuales por-
las simplificaciones que hacen y las grédficas que emplean, o-
riginan resultados poco exactos por lo que no se consideran &
decuados para el cdlculo riguroso de la-cafda de presiémn en -

los hommos.

Dittus—HEildebrand(28).

Este método, considera que la entalpfa del flufdo-
(H), es proporcional a le longitud del tubo. Partiendo de la-
ecuacidén de Fanning y de la de Bernoulli, los autores sustitu
yen el valor de la variacién de presién con la longitud(dP/dL)
por el de la variacién de presién con le entalpfa(dP/dH). Se-
emplean gréficas camo: curve de destilacién flash(cdlculo de-
la fraccibn de vapor), curva de contenido de calor(evaluacién
de entalpfas del flufdo), carta de Cox(deteminacién de tempe
raturas de ebullicibn) y curva de porciento de vaporizacibn -

contra peso molecular entre otras.

Se evalua la cafda por fricciones y se adiciona la
cafda de presién debida al incremento de la velocidad, basada

en un volumen especifico medio.

Finalmente se lleva a cabo una integracién gréfica
de dP/dH vs. H desde la presién de salida, para evaluar la —--—
presifn a la entrada del equipo.
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Maker(29).

Maker presenta el método simplificado més comple=—-
to, ya que considera los siguientes casos: el flufdo es liqui
do a través de todo el equipo, flujo de gas sin y con cambios
apreciables de densidad del flufdo, y el caso que nos ocupa,-
1fquido con cambio de fase a lo largo del equipo. Este autor-

emplea las ecuaciones de Iudwig(30).

El enfoque de este mé&todo es construir lfneas de -
porciento de vaporizacién, en una grdfica presibén-entalpfa. -
Cano en el método anterior, se usan grdficas como: carta de -
Cox, curva de vaporizacibén flash y una gréfica de dP/dH vs. =
H, para obtener el valor de la cafda de presiém.

Meker modifica la forma de la ecuacién de dP/dH, -
para el caso en que el término de energfa cinética sea apre~—=—
clable con respecto a la caida de presién total, incluye un -
témino de velocidad, pero de tal fomsa que permite hacer la-
integracién grédfica.

Buthod(31).

Buthod hace uso del balance de energfa mecdnica y-
de gréficas tales como: equilibrio de vaporizacién flash, =—
TBP, diagrama de fases y la correlacibén de flujo a dos fases-
de Lockhart-Martinelli. Modifica la ecuacién de balance mecé-
nico de tal manera que al hacer la integracién grifica, la 80
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lucién es que el Area dbajo la curva sea igual a la longitud -

del equipo.

Métodos generales.

A continuacién se presentan en formma detallada, =-
los métodos més importantes para evaluar la cafda de presibn-
en dos fases, La descripcibn de estos métodos, tiene por pro-
pbésito plantear su aplicacién en calentadores a fuego direc—-—

to.

Antes de presentar los métodos, se discutird breve
mente la ecuacién general para el cédlculo de la caida de pre-

sibn.

En general, la cafde de presibén tanto en una, come
en dos fases, tiene contribuciones de tres efectos: friceciédnm,

aceleracién y elevacibn.
(ap/daz)t = (dp/az)f + (dr/dz)ac + (dp/dz)el (3.1)

Un breve andlisis nos pemmite obtener las diferen-

tes expresiones de esta ecuacién.

Si se tiene un horno con tubos horizontales y ade-
més el flufdo entra subenfriado, el término de aceleracidn es
despreciable y el de elevacibn es practicamente cero, por lo
que solo se requiere calcular las pérdidas por friccidn. Cuan

do se presenta el flujo en dos fases, se estiman las pérdidas
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por friccién y por aceleraciém, ya que el témino de eleva—-

cibén es cero camo ya se menciond.

Si el homo tiene tubos verticales y el flufdo es—
t4 subenfriado, se desprecia el témino de aceleracién. En el
punto donde se presenta el flujo a dos fases, se deben eva—

luar los tres téminos.

La evaluacién de cada uno de estos téminos 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 flufdo entra subenfriado, se puede evaluar =
la cafda de presién por medio de la ecuacién de Darey o la ==
ecuacidén de Fanning. Ya que el planteamiento de los métodos -
de cdlculo en flujo a dos fases, que se describen a continua=-
cibm, es\en>términos de ecuaciones diferenciales, es necesa—
rio considerar una ecuacidén diferencial para la estimacién de
la cafda de presibén en una fase, De acuerdo con los resulta——

dos de Dukler, se tiene:
a®/az = £ Py vir/2 gg D (3.2)

La ecuacién anterior es la ecuacién de Darcy expre
sada en formma diferencial., La deducciémn de esta ecuacibémn, es-
t4 basada en el principio de similaridad: "dos sistemas de —

flujo con las mismas ecuaciones diferenciales y condiciones -
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de frontera, tendrén la misma solucibén dimensional®™, Dukler a
plica este principio para la obtencibén de las ecuaciones para

flujo en dos fases.

Lockhart y Martinelli(16,32).

Este es un método empirico, desarrollado para sis-

temas aire—-agua y estd basado en las siguientes suposiciones:

1) La cafda de presién estidtica de la fase lfquida, debe ser-
igual a 1la cafda de presibn estdtica de la fase gaseosa, -

sin importar el patrém de flujo.

2) El1 volumen ocupado por el lfgquido mas el volumen ocupado -
por el gas, en cualquier instante, debe ser igual al volu-
men total del tubo.

Para el desarrollo matemético de su correlacibn, -
Lockhart-Martinelli consideran la relacibén de cafdas de pre—
8ién por friccibén de las fases, como si cada fase ocupara por
entero el tubo. La rafz cuadrada de esta relaciém, es el pari
metro X d¢ Lockhart-llartinelli.

X'= ((&/az)/(ar/az) ) /2 (3.3)

Puesto que la cafda de presién en dos fases ®s ma=
yor que la cafda de presién en una fase, estos autores defi-——
nieron un parémetro &, que es la relacién entre la cafda de -

presidén en dos fases y la cafida de presibén en una fase.
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]

g2 = (ar/az)pp/(aR/42); (3.4)
(&P/d2) g/ (8R/42) (3.5)

2
gCr

Calculando la cafda de presibn en cualquiera de --
las fases y el pardmetro @, se puede calcular la caida de pre

sibn por friccibn de las dos fases, por la siguiente expre-——

3i6n:
(ap/a2), = (aB/az)y, 22 (3.6)
(a2/a2), = (ap/az), 93 (3.7)

Para calcular el témino @, Lockhart y Martinelli-

reconocen tres mecanismos de flujo:

a) Ambas fases en flujo laminar.
b) Ambas fases en flujo turbulento.

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

Estos mecanismos se determminan calculando el mime-
ro de Reynolds superficial de cada fase. Si Re < 2 000 el flum
Jo es laminar y si Re>2 000 el flujo es turbulento.

Con el parémetro X y la fig. 6, se determina el va
lor de fJL o {JG.

Dukler(32,33).

El método de Dukler, como ya se menciond, estd ba-
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sado en el andlisis de similaridad. Ademéds de plantear una co
rrelacién para estimar pérdidas por friccién, Dukler prestd -
particular atencién al término de aceleracibén del flufdo y —-
consider$ que la manera en que éste debe ser calculado, depen
de del patrén de flujo, o mejor alin, de la distribucién de 1i

quido y gas en el Area de seccibém del tubo.

Adicionalmente a su desarrollo de ecuaciones, Du=-—
¥ler reunid una gran cantidad de datos experimentales, para -
después de una cuidadosa seleccifn, comparar su método con —
las principales correlaciones usadas hasta entonces(14, 34,35,
36,37). As{ mismo, analiza las correlaciones(14,38 39) para -
el cédlculo de la fraccibén del 4rea de flujo ocupada por el 1f
quido(holdup (RL))' Del andlisis estadistico de los resulta—
dos, el autor concluye que el método de Lockhart-Martinelli y
los casos I y II planteados por &1, son las mejores correla-—
ciones. ﬁeccmienda también la correlacién de Hughmark(39) pa-
ra el cdloulo del holdup(RL).

De los casos presentados por Dukler, dos son los =

més importantes, mismos que se explican a continuacién.
Caso I. Flujo hamogéneo o sin deslizamiento ds las
fases.

En este caso, la mezcla en dos fases es considera-

da como un solo flufdo, cuyas propiedades son los promedios -
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volum8tricos de las fases. El concepto clave es ol holdup vo-
lumétrico()) y se define como la relacién del flujo volumétri

co del 1fguido al flujo volumétrico total.
A=Qp / (Q + Q) (3.8)

Con esta definicidén las propiedades fi{sicas, densi

dad y viscosidad de flujo homogéneo se determinan camo sigue:

Pas= PL* Pel1=X) (3.9)
Mns= M1 N+ pe(1-2) (3.10)
By =24 (3.11)
Rg=1- X (3.12)

Del andlisis de Dukler se obtienen el mimero de Re
y el mimero de Euler(Eu) para flujo hamogéneo:

Re

DG/Mng (3.13)

Ba = (&P/a2) gy Ppg D/ ¥ =2/ 2 (3.14)

De esta Wltima ecuacién despejando dP/dz, se deter

minan las pérdidas por friccidn.
/a2 = £ G / 2 g5 P, D (3.15)
El cdlculo del factor de friccidén se puede hacer -
por la ecuacibén de Moody:

£ =(1 / (2 log(Re/(4.5223 - 3.8215)))2 (3.16)
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Caso IX. Deslizamiento constante de las fases,

En este caso Dukler define un témino que es la-
relacién entre la densidad de deslizamiento constante y la —

densidad sin deslizamiento.

B= (pr/Pns) A/Ry + (P/pas) (1=N%/(1-Rp) (3.17)

Caono se puede observar esta ecuacidn incluye el =--
holdup(RL) referido al Area de flujo. La siguiente ecuaciém y
la fig. 7, corresponden al cdlculo de RL de acuerdo con el m§
todo de Hughmark,

1/(1=x) =1 - Pr/pe (1 = K/(1 = Bp)) (3.18)
En la fig. 7, se tiene un pardmetro Z definido co-

mo:
7z = Re'/6r1/8/ /4 (3.19)

Donde se tiene el nimero de Reynolds, el nimero de Froude y -
el holdup volumétrico, este dltimo como ya se ha definido. El

Re y el Fr son:

Re = D G/(Ry My + Rg Mg) (3.20)
Fr = V.2 / gD (3.21)
Puesto que el mimero de Reynolds, estd expresado -

en funcibn del holdup(RL), la resolucién de la ec. 3.18 es —

iterativa. E1 procedimiento es el siguiente: se supone un RL’
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se calculan Re, Fr y , se calcula el valor de 2 y se lee el-
valor de K en la fig. 7, se sustituye este wvalor en la ec, —--
3.18, misma que se resuelve para E. E1 cdlculo termina cuan-
do el BI. calculado es aproximadamente igual al supuesto.

El mimero de Reynolds y el de Euler para el caso -

II, se expresan mediante las ecuaciones:

Re = (P A%/By + Po(1=0%/(1=RL) DV, /w0 (3.22)
Eu = (8P/2) g, P, I/ G°8 = 2/2 (3.23)

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

pérdida por friccibm.

El factor de friccién, se calcula de acuerdo a la-
ecuacibn desarrollada por Dukler. Esta ecuacibén relaciona el-

holdup volumétrico()), con el factor de friccidbn.
£ =f,(Q) (3.24)

El mimero de Reynolds definido por la ec., 3.22, se
sustituye en la ecuacibén de Moody para tubos lisos(ec. 3.16).

La funcién que relaciona el factor de friccién con

es:
X)) =2/fo =1 = J.n)./§ (3.25)
Finalmente § es:

§=1.281 + .478 In ) + .444(1n A)? + .094(1n x)3
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+ .0843 (Inx)*  (3.26)

Aunque en algunos casos, es suficiente calcular la
caida de presién por friccién, se recomienda calcular también
las pérdidas por aceleracién, ya que si éstas son apreciables

influirdn en el cdlculo total.

Para el caso de flujo hamogéneo se tiene la si

guiente ecuacibn:
AC=GV,/ ggP (3.27)

En el caso de deslizamiento se tiene la expresién:

AC

1/65 8 2(G2 A(1/P; Rg) + Gr/pp A(1/Ry)) (3.28)

Esta dltima, requiere una solucién iterativa por =
1o que se utiliza la forra propuesta por DeGance y Atherton:

AC = (G Vy/Ry + GgVo/Ro(1 = B/Rs))/gg P (3.29)
La expresién final para la cafda de presién total,

en flujo horizontal es para ambos casos:
(ap/az), = (ap/dz)p / (1 = AC) (3.30)

' Donde (dP/dZ)f y AC son las definidas en cada caso.

Orkiszewski(40).

Este autor ha presentado el método més preciso, pa
ra calcular la cafda de presién en flujo vertical a dos fases.

Al igual que el método de Dukler, &ste estd basado en una =——
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gran cantidad de datos experimentales, lo que pemite estable
cer fronteras confiables entre los patrones de flujo. El desa
rrollo de este método se basa en los trabajos de Griffith y -
Wallis(41), Dauns y Ros(42) y Nicklin(43).

Los patrones de flujo considerados por Orkiszewski
son: burbuja, slug;, transicién de slug-amular y anular-nisebla.
De acuerdo con éstos, Orkiszewski define cuatro parémetros de
petrén de flujo que son los siguientes: nimero de burbuja ==
(F1b), ntmero de slug(Nls), nimero de niebla(FNlm) y mimero de

”

velocidad del gas(Ngv).

N1b = 1.071 - .2218 V2_/D (3.31)
Nlb > .13 (3.32)
Nls = 50 + 70 (V_ (pr/a)*2%): T2 (3.33)
Flm = 75 + 138 (Vg (P/a ) 2)T° (3.34)
Ngv = 1.938 V. (P/C )25 (3.35)
Los patrones de flujo se definen como sigue:
Flujo burbuja:
Voo/Vpss Wb (3.36)
Flujo slug:
Voo/ne > b ¥ Ny < Ms (3.37)

Flujo de transicibn:
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Nlm > Ngv > Nls (3.38)
Flujo niebla:

Ngv » NMlm (3.39)
Pare calcular la cafda de presidn por fricecién, se

aplican las ecuaciones correspondientes al patrén de flujo, -

desarrolladas por Orkiszewski.
Flu jo burbuja. En este caso se tienen las expresipo
nes siguientes:
Densidad de las dos fases:
Pob = By fr. + (1 = B) fg (3.40)
Holdup(RL):
Ry = .5 = .625 Vo + ((.5 + .625 V)%
1.25 7 o) /2 (3.41)
NMimero de Reynolds:
Regy, = 1488 P1 DV p /g By (3.42)
Caida de presibén por friccién:
(ap/az), = £ Pr(Vy/R1)%/2 g5 D (3.43)
Flujo slug. Para este régimen se tienen ecuaciones
més camplicadas.

Densidad:
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Pos = (G +}7LV::')/(VH8 + Vr) +Tpy (3.44)

En esta ecuacidn aparecen Vr(velocidad de creci—
miento de la burbuja) y el parfmetro ™ . E1l cdlculo de éstos-

es como sigue:
NMimero de Reynolds:
Re,g = 1488 f1 DV, ./ my, (3.45)

Pare calcular Vr, se determminan dos parfmetros Ni1-

y R2:

N1 = .572 x 102(=.35 + (.1225 +
.04931 V__/D*%)*3) (3.46)

N2 = .572 x 10°(=.546 + (.2981 +
515
01849 v /D*7)*~) (3.47)

Las siguientes condiciones, determinan la ecuacién

com la que se calcula Vr:
S1 Re > N1; Vr = (1.985 + 4.958 x 10 °Re__)D*°  (3.48)
Si Re < N2; Vr = (3.097 + 4.958. x 107%Re )D*°  (3.49)
S1 N1 > Re > N2; Vr = .5(¥ + (32 +
13.59 my/ pp0°5)°5) (3.50)
¥=(11.423 + 4.958 x 10'512905)1)45 (3.51)
Se calcula " de acuerdo con:

S1 V, < 105 © = (.0127 log(uy + 1)/p1+415 -
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.284 + .167 log V,_ + 113 log D (3.52)

§i V, > 105 = .0274 log(M + 1)/p1*371,
.161 + .569 log B - (.01 log(fL +
1)/p1+714 .397 - .63 1log D)

lOg vns (3053)
El parémetro " tiene los valores limites sigui-——

entes:
Si V< 105 M= -.065 V, (3.54)

Bl W, >10 = Vr(G/PL - Vns)/(Vr + Vns)Vns (3.55)

Estas restricciones eliminan discontinuidades en—

tre patrones de flujo.
La expresidn Ge pérdidas de friceidm es:
(ap/az), = (£ pp v2 /2 gD)(Vyp + Vr)/(Vy, + Vr)
+ ) (3.56)
Flujo de transicién. Para esteé patrén, Orkiszewski
sugiere una ponderacibén como sigue:
Densidad:
Pot=tfos+(1—t)fom (3.57)
Pérdidas por friccibn:
(ap/az), = t (aP/az) o + (1 = ) (&p/42) (3.58)

Donde t se calcula con la siguiente ecuacidn:
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= (Nlm - Ngv)/(Flm - Nls) (3.59)

Como se observa, la densidad y la cafda de presiém
por friccibn para flujo de transicibén, son un promedio de los

téminos respectivos de los patrones de flujo slug y niebla.

Flujo niebla. E1 cédlculo de (dLP/dZ)f para flujo ==
niebla es andlogo al de flujo burbuja, empleando la densidad
de flujo sin deslizamiento(ec. 3.9). Le cafda de presién se -
define en términos de friccidén del gas.

(ar/az), = £ P, V23/2 g5 D (3.60)

El factor de friccibn se evalda con el mimero de -
Reynolds definido como:

e o = 1488 fG D Vsc//‘e (3.61)

Se incluye una correccidén para la rugosidad relati
va(€/D), donde & es la rugosidad absoluta, evaluada por Duns y
Ros. Para el cdlculo de €/D, se define el pardfmetro Nw.

= 4.52 x 107 (Vg A/ &) 2(Pe/py) (3.62)
Si Nw 7 .005; €/D = .38537 ¢ Ww*39%/(p.v2 D) (3.63)
Si Fw < .005; &/D = .074958 6/(P, V2, D) (3.64)

Los 1fmites de €/D mon:10” % &/D<.5.

En todos los patrones de flujo se estima el factor

de friccibn con la ecuacibn de Colebrook:
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1/{f = =2 1og(€/3.7D + 2.51/Re 11/2) (3.65)

Para todos los casos en este método, el término de

aceleracidn es:
AC = G V /& P (3.66)

La cafda de presibn por elevacibdn es por defini——-

cién:
(ap/az); = © f(&/gg) (3.67)

La ecuacibn se aplica a todos los patrones de flujo, donde la
densidad (), es la definida en cada patrén. El éngulo de in-
clinacién 6, toma el valor de O 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 expresién general para el cédlculo de la cafda de pre
sibén totasl en flujo vertical.

(ap/az), = ((ar/az)p + & P &/gg)/(1 = AC) (3.68)

Dada la gran cantidad de datos experimentales, em=
pleados para su camprobacibn, es de esperarse que los métodos
de Dukler y Orkiszewski, sean los més apropiados pera evaluar
la cafda de presién de los calentadores a fuego directo, siem
pre y cuando, se considere también le variacién de la tempera

tura del flufdo respecto a la longitud del equipo.

Uno de los aspectos més importamtes, que se presen
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tan en flujo a dos fases, es el "flujo crftico". Este proble-
ma, se observa sobre todo, en el caso de hornos, cuando se =—
tienen operaciones al vecfo. El flujo critico se tiene debido
a cambios bruscos en el difmetro de los tubos. Estos cambios—-
obedecen en hornos que trabajan al vacfo, a condiciones de di
sefio como lo es la cafda de presibn. Se requiere entonces, ve

rificar que no se presente este tipo de flujo.

El flujo critico se alcanza cuando en un punto del
sistema, se tiene un incremento en volumen especifico del —
flufdo, para una disminucibn pequefia en presién, tan grande —
que la entalpfa y la presidn no pueden disminuirse simul tf=—
neamente en una seccién dada del tubo. Esta condicién ocurre-
en el sistema, en el punto donde la energia disponible pars -
mover el flufdo a través del tubo, es consumida totalmente —-
por la aceleracibn del flufdo, y por lo tanto no se tiene e—
nergia disponible para disipacién por friceifn. Se requiere -
més energia para expander el flufdo, que la que se produce ——
por la disminucibén de presién del mismo. Este flujo es simi—
lar al flujo sénico que se tiene en fluidos gaseosos, pero no

es exactamente 1o mismo.

La velocidad del sonido en flujo a dos fases, es -
dfficil de caracterizar. Por otro lado, el concepto de flujo-
critico es una limitacibén temmodindmica, ya que al tenerse —-

flujo eritico, no es posible aumentar el gasto del flufdo. Lo
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anterior puede expresarse con las condiciones siguientes:
az/ap = 0 (3.69)

-dP/dz = 0o (3.70)

Para calcular la velocidad critica se tienen dos -
formas, de acuerdo con los métodos de Dukler y Orkiszewski --—

presentados anteriormente.

Flujo homogéneo.

Si el término de aceleraciém de la ec. 3.30, AC se
aproxima & la unidad, el gradiente de presién se hace muy =
grande. Para calcular la velocidad crfitica(Verit), sea AC=1.

AC = G V_q. /8 Porit =1 {3.71)
Verit = Perit g/ & (3.72)

Debido a la definicién de flujo homogéneo, la velo
cidad eritica es también la velocidad sénica. Las ecuaciones-
anteriores se aplican tanto al caso I de Dukler, como al méto

do de Orkiszewski.

Flujo con deslizamiento constanpte,

Si en la ec. 3.29, que es la expresibn para flujo-
con deslizamiento constante, se hace AC = 1, se obtiene la -

siguiente expresidn:

AG = ((GIvchrit/RL) i (GGvchr:i.'l:/RG)(1 -
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R /R;)/ gy Teris (3.73)
Dividiendo entre G, resolviendo para el témino --
Perit gc/G y definiendo la velocidad erfitica(Verit) se tiene:
Perit go/G = Verit (3.74)
Verit = (GI/G) (vchri R.L) +
(6gVggerit/Bg) (1 = BL/RG)/gc Perit (3.75)
Ya que la calidad del vapor x es:
x = Wo/W, (3.76)
La ecuacibn final es:
Verit = (1 - ) (Voreri¢/By) +
x(Voaori¢/Be) (1 = B/By)  (3.77)
Las ecuaciones de velocidad critica, describen las

condiciones del flufdo en un punto, lo ‘que resulta acorde con

los métodos propuestos de Dukler y Orkiszewski.



CAPITULO IV

Algorftmo de célculo

El objeto de este algor{itmo, es determinar en cada
paso del calentador, el perfil de temperaturas del fluido y -
de pared, as{ como el de presiones del flufdo dentro de los -
tubos, yz sea en posicién 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 tomerse en cuen-—
ta, que la absorcibn de calor radiante, depende de la distri=-

bucibn de los pasos dentro del horno.

Se hace el cdlculo de memnera rigurosa, empleando =
los resultados de la zonificacibn como son: flux de calor y -
temperatura de pared por zona. Se requiere ademds conter con-
la geometrf{a propuesta para el horno. Finalmente se plantea -

el uso de esta secuencia mediante un programa de computadora.

Con objeto de entender la aplicacién de la zonifi-
cacién, se presentan en las figuras 8 y 9, la foma en que se
puede zonificar un horno cilfndrico y un horno de caja. La zo
nificacibn, es similer en hormos de tipo celda(fig. 11). Se =
presenta ademds en la fig. 10, la disposicién posible de los-

pasos en un horno de tipo caja.

Diagrama de blogques del programa.
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En la fig. 12, se presenta el diagrama de blogues-
propuesto para esta secuencia de cdlculo. A continuacifn se -

describen las partes de que consta dicho diagrema.

A, Infomacién necesaria.

1. Caracteristicas y condiciones de operacién del flufdo.
Dentro de esta informacién se encuentran flujo, composi
cibn, presiones y tempereturas a la entrada y a la sali
da del equipo(fijendo las presiones en téminos de la -
cafda de presibén permisible y tomando como base la pre=-

sién de salida).

2. Geometr{a del hormo.
Correponde basicamente al nimero de pasos, mimero de tu

bos por paso, difmetro y longitud de los tubos.

3. Distribucidn o perfiles de fluxes de calor y temperatu-

ras de pared en las zonas del equipo.

B, Inicializacién de variables y evaluacién de propiedades fi

sicas.

Las condiciones iniciales, estarfn definidas por -
le presidén y temperatura del flufdo de proceso & la salida —
del equipo, puesto gue el cdlculo se hace de la salida hacia-
la entrada. La evaluacidén de propiedades fisicas y equilibrio

f{sico, se hace a las condiciones iniciales, por medio de un-
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paguete de cdlculo extemo al programa, pero que estd integra
do a é1.

C. Definicién de nimero de veces que se efectua el cdlculo.

Estae definicién corresponde al mimero 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 definicién se hace con el mimero 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 andlisis de uno de los mismos serd

representativo de todo el calentador.
D, Repeticién del cdlculo tantas veces camo zonas se tengan.

Si se tienen tubos horizontales, cada zona presen=
tard un cierto nimero de tubos del total del calentador. Si -
los tubos son verticales, cada zona corresponderd a una longi

tud determinada del tubo.

Los pasos C ¥y D permitirén calcular los valores de
temperatura(T(i+1)) y presibén(P(i+1)), a la salida de cada zo

na del calentador.

E. Determinacién del néimero de intervalos de la zona, cdlculo
del 4rea de transferencia de calor y de la longitud equiva
lente del interwalo.

Con objeto de que el cdlculo sea lo més preciso po
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sible, se subdivide cada zona del calentador en intervalos de
longitud, mediante un criterio externo. Este criterio se apli
ca solo en hornos can tubos horizontales, ya que al zonificar
los tubos verticales, éstos se han subdividido en tantos tra-

mos cano nimero de zonas se hayan considerado.

La subdivisibén en intervalos consiste en efectuar-
el cdlculo de tres formas posibles: tomar como intervelo la -~
longitud de un tubo, hacer el intervalo igual a la mitad de -
la longitud y considerar el intervalo como un tercio de la ——
longitud(fig. 13).

Una vez determinado el nmimero de intervalos, se =—

calcula el drea de transferencie externa.

Ia longitud equivalente del intervalo, se calcula-
como la longitud de tramo recto mas la longitud equivalente =

de los codos,

F. Repeticién del cdlculo tantas veces como intervalos se ten
gan.

G. Cdlculo de la entalpfia del flufdo al final del intervalo.

Este célculo tiene por objeto, determinar la tempe

ratura y propiedades fisicas del flufdo en dicko punto.

Es interesante hacer notar que mientras que en hor
nos con tubos horizontales, el flux de calor en una zona afec

ta a2 un ndmero de tubos, en hornos con tubos verticales, un =



s80lo tubo recibe distintos fluxes, lo anterior ha side consi=-

derado en este algoriimo, para el cdlculo de la entalpia.
H. Suposicién de la presiém de selida del intervalo.

Ya que la relacién entre la temperatura y la ental
pia del flufdo es de la forma T = T(H,P), se requiere suponer
una presién a la salida del intervalo. Adicionalmente la pre—
sibén depende de la trayectoria del flufdo dentro de los tu——-—
bos. La foma mds simple de suponer la presifm, es considerar
una relacién lineal entre la longitud del equipo y la presiém.
Los primeros cédlculos se hardn de esta manera, pudiendose ha=
cer un estimado mds aproximado por un polinomio de Lagrange,-

como se explicard méds adelante.
I: Propiedades fisicas y temperatura al final del intervalo.

~ En este punfo’ se calcula la temperatura, con la ——
entalpie calculada ¥y la presién supuesta. Una vez obtenida la
temperaturs, se calculan las propiedeades fisicas dal flufdo -
al final del intervalo.

J. Evaluecidn de la cafda de presiém en el intervalo.

El cdlculo de la cafda de presiém en el intervalo,
se realiza conforme a los métodos de Dukler(Caso II) y Orkis=-
zeweki, discutidos en el capitulo anterior. Puestoc que se de-
sea conocer la presién final del intervalo, es necesario re—

solver el problema con un método numérico. En este caso se es



cogio el método de la lfnea tangente o método de Euler(44,45).
Este método puede explicarse de la siguiente manera: dadas =
las condiciones iniciales de la ecuacién diferencial (x?,y,)

¥ la pendiente de la 1linea tangente a la solucién #'(x,), es-
posible obtener un valor aproximedo de la solucién y,, o la

ecuacibn:
y1 =Je + ”'(xo)(x1 - X,) (4.1)

y en general:
Toet1 = Tp + B (x))(x, 4 = x,) (4.2)

Esta expresifn aplicada en el caso que nos ocupa,

es el siguiente:
P(i+1) = P(i) + (dpr/dz) AZ (4.3)

Para 1a solucién de las ecuaciones de factor de =
friccién de Colebroock y holdup de Hughmark, se usa el método-
de Newton—-Raphson(45), con el gue s8e obtienen las rafces de =
éstas ecuaciones. Este método consiste en determinar una tan-
gente a una curva en un punto (x,,f(x,)), esta tangente inter
¢epta el eje de las abeisas, lo que genera un punto Xq9 el —
cual se toma camo primera aproximacién de la raiz, de tal ma-

nera que se puede deducir la ecnaciém:
Xy = Xo < f(xo)/f'(xo) (4.4)

en general (fig. 15):
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X, =X, — f(x)/1(x)) (4.5)

Para resolver la ecuacién de factor de friccibn -
(ec. 3.65), se reuiere hacer un cambio de variable, que es el

siguiente:

Con esta sustitucidn, se puede resolver la ecua——
cibn en forma méds sencilla. Una vez encontrado el wvalor de la

raiz, el factor de friccifm seré:
2
f = 1/x (4.7)
En la fig. 16, se muestra el diagrama de flujo de-

la solucién de esta ecuacibn.

La ecuacibn de holdup de Hughmark, se resuelve de-
acuerdo a los resultados de DeGance y Atherton(32). De la grd
fica de Hughmark(39)(XK vs. ), éstos obtuvieron dos correla=--
ciénes(K = E(d)). Estas correlaciones son:

Para ¢ < 10;

K = -.16367 + .31037d = .3525d2 + .001366 4>  (4.8)

Para J > 10;

K = .75545 + .003585d = .1436 o (4.9)
La ecuacibén a resolver es la siguiente:

RI,=1-(1-})K (4.10)



—55-

Puesto que K es funcién de d, la cual es funcién -
de By, la relacién es implfeita.

Se define F, ta.l que:
F=RL-1+K(1-))=O (4.11)
La ecuacién de Newton—-Raphson a resolver es:
Bp(i+1) = B (1) = (F/(aF/aRp)(1) (4.12)
Para obtener F'(d:F/dBL), se necesitan las siguien-
tes derivadas: (dd/dR;), (dK/dd) y (dF/dR;). Esta §ltima deri
vada es:
aF/dhiy = 1 + (1 = X) (&/ad) (ad/dr;) (4.13)
Como primera aproximacifn, se sugiere B, =1. E1 -
diagrama de flujo de este cédlculo se presenta en la fig. 17.

K. Comparacién entre la presién supuesta y la calculada.

Ya que se ha calculadc 1la presién al final del in
tervalo, se compara con la presibn supuesta con respecto a u—

na tolerancia (Z).
La forma de esta comparacibmn es:
|Ps - Pc|/Ps <« & (4.14)

Si no se cumple esta condicién, el algor{itmo pasa-
a un bloque de convergencia, de otro modo se continua con el-

cdlculo de coeficientes de transferencia de calor.



- 56 =

M. Bloque de convergencia.

En este paso se tienen dos formas de suponer nue—-—
vos valores de presibn, ademds de la relacidn lineal antes —-=
mencionadas. La primera de ellas correponde a la sustitucién-
directa del valor calculado por el nuevo valor supuesto. Los-
valores calculados que cumplen 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--
terpolacién de Lagrange(45). Aunque este método es de interpo
lacibn, se usa en este algoritmo para extrapolar valores, =—
siendo su aplicacidén satisfactoria. El método se explica como
sigue: teniendo una serie de valores conocidas, se prede esta
blecer un polinomio de orden N, 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 po

linomio.
Las expresiones del método de Lagrange, son las si
guientes:
- .
y - ;‘-:»1 @ vy (4.15)
n
a,= ;rg (x - xi)/(xj -2 ) (4.16)

1



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

lor calculado por el polinomio(fig. 18).

N. Célculo del coeficiente de transferencia de calor dentro =

de tubos.

En el cdlculo 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 pelicula del flufdo =~
(hio), el factor de ensuciamiento del mismo(Rd) y la resisten
cia debida al metal(x/k). Lo anterior se representa con la ex

precibn:

h =1/ (1/hio + Rd + x/k) (4.17)

0. Célculo de la temperatura de pared(Twi), presifn final de-
la zona(Pi) y temperatura(Ti) final de la zona,

En este punto se calculs la temperatura de pared -
con objeto de comprobar si la temperatura propuesta externa-—
mente a esta secuencia, es la misma, La temperatura se calcu-

la con la ecuacibn:
Twy = T, + (@/A)/h (4.18)

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

la zona,

La presién y temperatura finales de 'la zona se ob—

tienen con los procedimientos descritos emn la seccién D.
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P. Nueva inicislizacién de variables.

La inicializacidn de variables consiste em hacer -
las condiciones finales de la zona i, iguales a las condicio—

nes iniciales de la zona i+1.
P(i+1) = P(4) (4.19)

T(i+1) = T(1) (4.20)

Q. Impresién de resultados.

Una vez que se han barrido todos los pasos o tubos
y zonas, se procede a la impresién de resultados. Estos son:
presiones y temperaturas del flufdo de proceso, coeficientes-
de transferencia de calor, temperaturas de pared por zona, —=-—

cafdas de presibén por zona y por paso.

El listado del programa se muestra en el apéndice. -



CAPITULO V

Tiemplo numérico

Con objeto de mostrar la aplicacién y la variacién
de las correlaciones de coeficientes de transferencia de ca——
lor, y de los métodos de Dukler(Caso II) y Orkiszewski, trata
dos en los capitulos II y III, se presentan las condiciones -

de operacién 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-
aplicacién, en la evaluacibén de la cafda de presibén de un ca—-
lentador a fuego directo, disefiado por un fabricante., Este -
primer ejemplo, es un horno de celda con tubos horizontales -
en la seccién de radiacién. Se ha considerado ademéds, una dis

tribucién de fluxes de calor en la cdmara de radiacién.

Deseando establecer y ya que no se ha verificado,-
la precisién del método de Orkiszewski, para la evaluacién de
la cafda de presién 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 se encuen——
tra en operacién. En este caso se ha considerado un horno ai-
li{ndrico, con un flux de calor promedio en la cémara de radia

cibn,

Ambos ejemplos corresponden a hornos de Plantas de
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Destilacién Atmosférica.

Los resultados se presentan en foma de tablas y -
gréficas., Estas dltimas se han elaborado de la siguiente mane
ra: Las grificas 5.1 y 5.4, muestran los valores de los coefi
cientes de pelicula, en las gréficas 5.2 y 5.5, se muestra el
valor del coeficiente parcial de transferencia de calor, fi—
nalmente las gréficas 5.3 y_5.6 muestran la variacién de pre-
sién y temperatura del flufdo y de pared, éstas dltimas obte-
nidas para cada una de las correlaciones mencionadas al final
del capitulo II. Estas variables se han graficado contra por-
ciento de longitud y se ha establecido ademds, una escala adi

cional para el porciento de vaporizacibn,

Andlisis de resultados,

Para el andlisis de resultados, se han dividido =
las gridficas del horno cilindrico en dos partes, una corres—
ponde & la seccidn de conveceibén y la otra a la de radiacidn.
Esto obedece a que se tiene un cambio de didmetro de 4.5"(con
veccibn) a 6"(radiacién). En el horno de celda, todo el equi-

po presenta tubos de 6",

Transferencia de calor.

De las graficas 5.1 y 5.4, se observa que las co—=
rrelaciones predicen coeficientes en orden de magnitud decre-

ciente, de la siguiente manera: Davis=-David(DD), Dengler—A—-——
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ddoms{D4), Guerrieri-Talty(GT), Chen(CH), Schrock—Grossman(S-
G) y Avmerican Petroleum Institute(API), para vaporizaciones =
mayores de 10%; para veporizaciones entre 4 y 10%, el ofden -
es: Dengler—Addoms, Guerrieri-Talty, Davis-David, Chen, API y
Schrock-Crossman. A vaporizacicnes menores de 2%, las ecue——
cicnes de Dengler—-Addoms y Cuerrieri-Talty, predicen coefi—
cientes mds bajos que las ecuaciones de API y Chen, mientras-
que, le ecuacién de Davis-David predice cceficientes bajos a-
vaporizacicnes menores de 4%, y la ecuacién de Schrock=-Gross—

man desde vaporizaciocrnes menores a 10%.

Zn las graficas 5.2 y 5.5, se tiene que el compor-
tamiento del coeficiente parciel dentro de tubos, es el mis—

mo.

En la grifice 5.3, en el casc en que se ha conside
rado una distribucibén de fluxes de czlor en la cdmara de ra—-—
diacidn, la temperatura del fluido tiene una variacién pronun
ciada y las temperaturas de pared experimentan sumentos y des
censos, en toda la seccibén donde se presenta la vaporizacién.,
Encontrendose ademds, que las temperaturas de pared calcula—

das con las correleciones de Devis-lavid, Dengler-Addoms, Gue

rrieri~Talty y Schrock—Grossman, son muy altas a vaporiza

ciones menores de 4%,

La gréfica 5.6, muestra que cuando el cdlculo de =

temperaturas del fluido y de pared, se hace comnsiderando un =
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flux constante en toda la cémars de radiacibén, los perfiles -
de temperaturas descienden en forma casi lineal. Se observa -
también que en la seccién de conveccién, donde se tienen vapo
rizaciones bajas, las correlaciones mencionadas en el parrafo
anterior, predicen temperaturas de pared altas, a excepcién -

de las correlaciones del APY y Chen,

Flujo de fluidos.

En el ejemplo, en el que se ha aplicedo el método-
de Dukler(Caso II), la gréfica 5.3 muestra que el perfil de -
presiones con respecto a la longitud, consta de una parte en-
la que la variacién de presién, es practicemente una linea ——
recta, ésto identifica la regién del equipo donde se tiene el
fluido en fase liquida. En la regibén de flujo en dos fases, -
el perfil toma la fomma de una curva. En este equipo la vapo-

rizacién se tiene en la seccibén de radiacién.

Le aplicacibén del método de Orkiszewski, en el hoxr
no cilindrico, 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 como ya se—
menciond, hey un cembio de didmetro de la seccién de convec—
cibn a la de radiacidén. Existiendo también el hecho de que la

vaporizacién, se inicia en la seccién de conveccién.



INFORMACION DE ENTRADA AL PRUGRAMA

HORING DE LA TCRRe ATMOSFeRICA

CONDICIOIWES Dc CPERACIOM DE LA U IDAD

HORNO TIPC CELUA

CARGA TERMICA (MH3TU/H) 241,20
ENTRAGA SALIGA
*FLUJO TOTaL  (Luo/H) 1106308400 1106905,C0
3 DE VAPORIZACIOMU oD Zo.tliu
TEMPERATURA (F) 400600 Ti4.00
*xpPRESION (PSLA) 14270 42,7¢

GEOMETRIA» DISIRIBUCIO;; DE FLUAZS UE CALOR.»
TEMPERATURAS UDE PARED Y [IUMERU UE TUL0S PUR ZOt A

SECCION DE CONVECCI1On

CIAMETRO TUBOS (IN) EXTERMNO 6625 INTERNO €075
NUMERO DE PASOS 4
{{UMERQ DE TUBOS a0
LONGITUD DEL TuUBu (F1) 90.0
POSICION TUBOS , HORIZONTAL
PASO ZONA Q/A TW (F) 106 TUHCS
(LTU/H=FT2)

1 1 4715.0 500.00 20



SECCIGN OE RADIACION

UCIAMETRO TUBOS (IN) eXTERNO 6.625 INTERNO €.065

WUMERQ DE PASOS 4

NUMERQ DE TUBOS 112

LONGITUD DEL TUslC (FT) 20,0

POSICION TUBOS HORIZONTAL

PASO ZONA Q/A W (F) 110+ TUECS
(BTU/H=FT2)

1 1 7330.0 587.00 5
1 < 1090000 5658.00 5
1 ] 13000C.0 729.00 8
1 4 15400.0 803.00 &
1 5 9100.0 775.00 u
1 o Se40.0 755.00 u

*xPRESION DE ENTRADA BASADA EN LA CAIDA DE PRESION PERMISIBLE
*COMPOSICION Y PROPIEDADES FISICAS DEL FLUIDO



RESULTADOS DL PHOGRAMA (FERFILES UE TEMPERATURA Y PrESIOM)

SECCION DE COnVECCION

PASO PRESIUN (PSIA) TEMPERATURA  (F)
1 ENTRAUA 160,38 402,20
1 SALICA 140.06 495,57

JEMP.UE PAREU» CUEF. DE TRANSFERENCIA Ot CALOR Y CAICA
OE PRESION i LA SECCICGH

PASO Tw (F) HIO NP (PSI) suma P
; (BTU/H=FT2=F)

1 51230 82.60 20632 20.32

SECCIuiIl DE RADIACION

PASO ZONA PRESICN (PSIA) TEMPERATURA  (F)
1 1 140.00 495.60
1 2 13485 527.90
1 3 129.58 573.90
1 4 122.58 626.90
1 5 107.93 634.40
1 6 8be T4 70820
1 7 4270 714.00



TEMP .DE PARELs COEF. DE TRANSFERENCIA €& CALCOR Y CAIua
DE PKRESION £N wA SECCIUN

S0 ZONA Tw (F) HIO DP (PSID Sukea CP
(BTU/H=FTZ=F)

1 1 590.16 97.20 5.21 25,83
1 2 600.80 103.00 5.27 30.R0
1 3 725.00 108.90 7.00 37 .20
1 4 795400 112.50 14.606 82.406
1 5 777.40 116.90 21.18 73.64%
1 6 70030 118.80 44.04 117.68

CAIDA DE PRESION TOTAL (PSI) 117.68



wUll3
<0055
+ulbl
U003

«U011

COcr iCIENTES DE THRANSFE: ENCIA DE CALOR

h(API)

25y.97
247,90
257.82
255496
251 .28
22742
2¢5491
229465
215450
20u,.1l
204 «85
20y.70
19, .04
190438
195.12
165.89

lop .69

(gl

12667
i20.08
123.42
122457
121,63
120456
119.56
118.03
ilbebS
119.21
113.90
112.63
111.96
111l.24
110.18
109.i2

luB.U6

(BTU/H=FT2=F)

H(DD)

111} .38
80t.72
065,98
565.16
48,465
415,02
337.02
301496
25050
203458
15¢ «24
119.70

87.21

60.08

40011

23.28

2.00

208445
194,78
185.22
176.u46
LeB.24
158,64
145,78
138.62
128.28
113,45
97.87
81.65
65.08
u8.68
34,69
21.34

8.75

(DOS FASES)

H(DA)

95447
770.14
679.41
612.49
560.54
508.57
462.47
421.08
383.82
336.06
291.98
250.01
210.01
171.61
138.09
103.43

63.03

202.21
192.45
186.24
180.82
176.01
17054
165,02
159,43
153.77
145,49
136.56
126.62
115.48
102.83

89,77

73.71

50.60



sucl3
U143
«0095
+U0b1
0033

«U011

COtFiCIENTeS OE TRANSFERENCIA DE CALOR

hisT)

765.48
6b¢,12
ou2.16
557.19
52u.92
48, .69
44,75
414.23
36s5.61
3he .7
3U35.67
205.19
227438
164.00
156.42
lcy.6bb

77.25

ki

198,04
i84.08
179.91
175.08
171.90
167.52
162.97
153 .44
153.74

146473

109.16
97.17
82.07

59,37

(BTU/H=FT2-F)

H(SG)

281.12
c35.07
233.12
Zlf.SZ
215.95
211.98
203.12
19c¢.92
194 .62
19¢g.01
184.39
175.05
1654957
135.48
124440
113.64

102.60

134.14
122.67
122,14
117.72

117.26

116.08

113.37
112.36
110.67
109.16
107.28
105.11
102.09

86.66

83,78

78,76

73.29

(DOS FASES)

H(CH)

669,24
522,10
452.96
404,18
368.35
333.89
304.74
279.82
259.97
234,85
214,98
213.38
201.74
198.66
196.27
193.56

190.83

185,47
172.03
163.79
156.94
151.23
145.09
139.29
133,84
129.13
127.61
116.97
116.49
112.94
111.9%
111.20
110.33

109,43



TF

714400
713.2U
712.50
711.10
70420
702460
090,70
oGU.BU
084,40
073430
062.00
©50.50
038.80
020,9u
010,70
oGo.40

595,90

TEMFERATURAS Ut PAR:D (F)

[«(AP"I)

Tok.93
758,41
758,08
757407
783401
778.07
772420
70790
31623
=06+%0
797.49
787 423
776354
743.76
734.68
725452

716419

Tw(DU)

Thied%
74c 440
743427
763440
Toc «28

75- .96

317,92
839,11
879443
393,95
981,43
1251,32

2081.01

W (DA)

742,13
742.81
743.10
742.02
759.90
755.96
751.84

747 .67

772415
753.32
761.50
782474

652.81

(CCS FASES)

TW(GT)

742.78
744,06
744418
743.54
761.13
75692
752.53
743,03
784,56
T7¢ .25

772.73

766454
745,99
75047
764 .80

312.83

TW(SG)

756.4C
759.66
759.16
759.52
735.80
780.99
776.9¢
771.5°
823.55
314437
805.55
797.01
7R9.64
773.52
771.86
T71.45

773.35

TW(CH)

7u4 .73
746,32
747,30

707,42



COEFICIENTLS UE TREMSFE-EHNCIA DE CALOR  (ur.A FASE)

(BTU/H=FT2=-F) Y TE.PERATURAS DE PAKED (F)

H(ST) H TF Ta
180,00 1UT7e UK 585430 706477
175 .47 1U5.20 573.9C 677 .45
170,82 104 .60 565420 669,33
175,53 1U345c 55400 660.089
171,57 1Uz.8¢ 546470 652.71
lel,30 1ul.60 537.00 A4y 22
16u, 50 Yo .68 527.90 601.83
15¢,23 37 .67 521.40 595,99
150,71 37.28 515.20 590.24
154 ,6¢ Y650 S08.70 564435
15,95 95.82 5024406 578458
135,01 8785 495,90 S49,.,57
135,52 87.30 491,70 454 .66
129.35 85,99 485.90 540,73
128,27 85440 483.30 538.51
127,30 85,08 477 .00 533.02
120,96 04495 474 .50 530.28
125.20 o4, 24 469.70 525.10

124,65 [SERS 4e6.30 522,34



[

UL

(9%

2
12c .28
126,63
115,006
110,57
116,39
11u,.25
119,88

115.856

83.27
Bielo
ozelo
32.14
0l.09
01.01
BUL00
19.83
71987
75,50
7779

7734

,5{‘;‘(_(’

457.7¢C

446,10
443,50
4uQ.40
435.29
431.60
426.50
422480
417 ech

413.90

517.42
514.49
509,09
506459
501.95
453,00
494,14
4970 .00
Lbuhecd
Lb2e79
478.48

474,86
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INFORMACION DE cinTRADA AL PRUGRAMA

HORNO DE LA TORRE ATHMOSF:RICA

CONDICIONES DE OPERACION DE LA UnNIUAD

HORNO TIPO CILINDRICO

CARGA TERMICA (MMBTU/H) 144,420
ENTRADA SAL1DA
*FLUJO TOTAL (Li/H) 682560.00 632560.00
% DE VAPORIZACIOi o0 55.00
TEMPERATURA (F) , 460400 710400
*xpPRESION (PSIA) 131.70 41.7C

GEOMETKIA» OISIRIBUCIOI, DE FLUXES DE C.aLOR.
TeMPERATURAS LE PARED Y NUMERO DE TUROS POR ZONA

SECCION DE CONVECCIOw

UIAMETRO TUBGS (IN) LXTERNO 4500 INTERMO Hau®6
WUMERG DE PASOS 4
NUMERQ DE TUBOS 96
LOMNGITUD CEL Tuwso (FT) 27.8
POSICION TUBOS HORIZONTAL
PASO ZONA G/A TW (F) MCe THLOS

(ETU/H=FT2)

1 1 6960.0 594.00 24



SECCION DE RADIACICH

CIAMETRO TUBUS (Iivi EXTERNU  Hec25 THTEPMO  Bedr:
HUMERO DE PASOS 4

HUMERG DE TUBOS 80

LONGITUD DEL TUBC (FT) _ 64,0

POSICION TUBOS VERTICAL

PASO ZOtiA G/A W (F) MO« TUR0S
(LTU/H=FT2)
1 1 11600.0 666,00 20

*xPRESION DE ENTRADA BASAUA tid LA CAIDA DE PRESION PERnISISNE
*COMPOSICION Y PRUPIEUADES FISICAS DEL FLUIDO



RESULTADOS DclL PROGRAMA (PERFILES DE TEMPERATURA Y PhsSION)

SECCION DE CONVECCIOiy

PASO PRESICN (PSIa) TEMPERATURA  (F)
1 ENTRADA 243,40 525.50
1 SALIDA 185.00 So0l.70

TEMP.DE PARED» CCOEF. DE TRANSFERENCIa DE CALGR Y CAILA
DE PRESION EnM LA SECCION

PASO Tw (F) HIO DP (PSI) SUna UP
(BTU/H=FT2=F)

1 56110 417.50 Sgeltl 53,ub

SECCION DE RADIACION

PASO ZONA PRESION (PSIA) TEMPERATURA  (F)

1 1 185450 S0l.70
1 2 41.7¢C 3 716.04



TEMP.UE PAREUSs CGEF. DE TRANSFERENCIA D CALOR Y CAIULA

DE PRESION EiN La SECCICN
PASO ZONA T (F) HIO
(BTU/H=FT2=F)

1 1 731.74 225.28

CAIDA DE PRESION TOTAL (psI)

DP (PSI)

143.33

201.77

SUia &

201,77

P



VAP .

5531
«5166
"“96#
4799
«4615
K427
4234
4036
3831
3620
o402
03177
«2946
2711
2471
02230
«198G
« 1749

«1511

COcF ICIENTES DE TRAHNSFERENCIA DE CALOR

H(API)

254 .59
24,23
242 .96
24041
237.70
205,08
232457
233,06
227 .65
225,28
222.52
220473
219.24
214457
214 .55
212.74
211.06
?09-54

208.16

H

127.79
125.04
124.79
124,11
123.39
i22.07
121.99
121.30
120.02
119.95
119.17
118.05
116.22
118.02
llo.cl
116430
115,00
115.34

114,92

(BTU/H=FT2=F)

H(DD)

2262.77
195¢ .37
1637.53
1743.33
1656.37
157¢.92
1502.83
1427 .95
1554.07
128(,.83
1£55.20
113:.15
1u54.53
97¢.27
90¢.82
822,24
744,21
065.91

587.22

230 .44

226,85

225.14

223,66
222.20
220,73

217,52
215.70
213.75
213,03
209.14
206,36
203.26
199,69
195,55
190.79
185,21

178.56

(DOS FASES)

H(DA)

1665.33
1448.91
1362.58
1296.49
1237.26
1183.88
1132.25
1084.10
1036.22
990.17
943.85
898.92
853,35
808.94
764.08
718.65
673.73
628.39

582.41

222.32
217.97
215.92
214,10
212.50
210.50
209.17
207 447
205.65
203,77
201,73
199,60
197.26
194,79
192.07
189,07
185.381
182,12

178.11



1278
16350
U956
«u8o7
704

«U705

[

PRVIGIS)
«u50y
sUl94
JU431
0371
0315
2ol
0209
sUlol
ULl
U070

U027

2U. .96
435.02
424,74
42,98
4es4.27
Geg .64
422,08
42, ,56
421405
bz, .66
4, .28
419,90
41y.67
419,30
419,20
41:495
415.25

417 .84

114.55
161.11
159.95
159.64
159.74

159.£5

159.42
159.37
159.31
15927
1993
159.17
159.16
159.12
159.02

150496

50832

904.77

82t .95

752413
©92.82
63(.09
571.02
514.26
4o .01
407,97
25..02
30%.25
coZ.98
217.30
172.62
12g8.25
84,08

37.15

170,51
199,42
195,93
191.76
187,23
1€2.33
177.03
171.17
164,71
157.51
149.486
140,23
129,57
117.65
103,19

85,51

63.23

32,45

S34.66
993.25
9u42.88
896 .54
850.7°
8Ub.27
763,32
720.55
677.7%9
634.90
591.68
546.87
502,02
453.81
402.07
Sh4,.10
275.45

180.73

173,37
203;90
2c1.69
199,48
197.12
134,032
192,03
199.2pn
186.12
172,72
178.97
174 .04
169,79
163.90
156,62

146.98

132.84

106,02



953,
evlit
e luy
475G
401D
el 7
o
sHUvO

woETL

COeruClonTes DE TRAMSFERENCIA DE CALOK

e(GTd

Tuse 31
71i7.64
Tuce53
09« e19
b, 03
075640
0o7 +40
ovul.02
63,670
V45 e32
0335457
SPRORL e}
01i.60
S5y 98
Yuge53
D779
J44457
Scvl0u

SU5.93

132400
187,93
137.19
146451

1A5.94

18542
182002
181,77
18U.75
17903
i76e31
170472
174.91
172.78

170.24

(BTU/H=FT2=F)
H(SG) H
40€ 50 157.26
375418 152437
062 444 150.74%
55¢ « 90 149,62
353440 148,65
ol e 99 147.86
44,01 14707
341.77 146455
53¢..82 14040l
335412 Lub a6
32¢ 497 144,15
325.01 143,38
320..49 142,49
31lc.U3 141.60
S11.11 140.61
305,46 139.44
299.05 138,22
9528 136.65
286,58 135,31

(DOS FASES)

H(CH)

978,34
85137
805.50
772.09
742,50
714.29
688.5°F
664433
639,73
615.50
590.47
565.51
539.u2
513.34
486,27
458.28
430.27
401.83

373,14

203.27
197.16
164,59
182.58
190.07
188.77
186,92
185.00
183.13
181,00
178.85
176.49
173.87
171.07
167.95
164,48
160,73
156.59

152,03



«Ulel
WUlll
$U070

<0027

479.12
9in.28
Bb, .82
855 .61
8lc.52
To5,41
752.69
719,08
bug 55
b4y .00
0lc,.29
575613
532,55
45.,,02
44,.38
3oL 36
315.75

21586

167,09
20054
196.c5
197.17
195.34
193.29
191,35
189.10
186.02
183.08
180.21
17723
175415
160.<8
162.12
153.¢6
141455

117.22

27¢.19
306452
296,94
284 .41
27285
262.58
253.74
243.88
234,02
22t .10
214430
<04 Ul
194.12
1837.49
172433
165621
L4449

i2c.l4

133.47
139,66
137.21
134,89
132.46
130.01
127.57
125.63
122,39
119,64
110.77
113,04
110,51
100,98
103,09

98.62

93.25

85.50

343.75
634.80
604,80
578.11
552.42
528.30
506.01
484.81
464,95
446,95
431.84
421,05
418.0°9
416.52
411.23
400,33
384,91

378,22

l4o.91
182,72
180.15
177.7¢g
175.2n
172.7n
170.25
167,77
165,32
163.0n
160,95
159,42
189,00
156.77
157.9a
156,3/
153,95

152.87
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waU,.Yu
GloeOU
vluedu
L9490
S99l 45U
84«20

LTUBU

TEMr ERATURAS UE PAR:D (F)

e (A1)

(9607
792.u5
,0S.14
777

(10e0ls
703627
10617
;95.u8
/+let9
To4eu
728
7<leul
71394
¥ ué.\uu
70064y
w93.48
wubel9
c 7957

72.01

Twi(DL)

787,73
75< .99
745,05
73640
731.0u
725453
716,19
T 97
70109
094,00
687,33
otil .89
674420
bo7,71
otcl,2c
655,15
oS ,e5
oLl ,99

238,40

1% (DA)

759.47
754,96
747 .94
THU .65
733.26
725,85
718,58
Tli.42
704,18
©97.18
690 .22
(SIS §

;_»70.6()

638,56

(00S FASEQ)

TW(GT)

767,54
762.70
755453
T4¢4U6
T40.47
732465
725435
717 .94
710..45
703.17
695.93
bBH.bl
081.75
6744863
667 .99
661.14
054,48
647 .86

641.41

TW(SG)

779.94
776.69
769.97
762.82
755.40
748,09
740,70
733.46
726.22
719.00
712.00
705.01

698.09

691.28
084.53
677.78
671.18
664,58

658.09

Tw(cH)

764,11
760,29
753.52
746,41
739,18
731,92
724,84
717.83
710,76
703,94
697,22
690,62
684,62
677.90
671,79
665,77
660,03
654,44

689,15



569.30
561.70
960.90
56U .00
559%.10
556,00
557.00
555.80
L54.70
953.50
552.20
050,90
549,60
5406430
540,90
545,50
S44,00

S42,60u

oS ed2
oU% .90
oUlbeH1
00354
002407
wOle.o0
Huleb2
599.44
598,56
637617
595,09
L4400
593.91
592.03
590.63
S89.ck
58777

86.38

5%0,%0
590,69
596,77
00,53
003,19
007 .46
614,35
02E 89
053,90

757,08

€32.74
595.83
595.40
594,89
594,40
593,76
£93,24
592.59
592.10
591,59
£91,09
590,75
590459
59U.76
591,34
592,85
596,39

003.24

635,13
596 .40
595,90
595.29
594,73
593.99
593.37
592.01
592.00
591.35
590.69
590.17
585,30
585 .06
589,83
590.74
593.17

601.82

651.71
611.53
611.62
611.56

611.64

61153

611.56
611.47
611.67
611.96
611.80
612.15
612.58
613.36
614.41
616.07
618.64

623.62

6uy 17
599,79
599,53
599,16
508,83
508,30
597,88
597,28
596,28
596,20
595,44
594,56
593,37
592,14
590,95
590,01
589,39

588,13



COcpFiCIEnTES DOE TRAMSFET ENCIA DE CALOR  (UilA FASF)

(BTU/H=FT2=t) Y TE, PERATURAS UE PARKED (F)

H(ST) h TF ™
1014.12 25750 461.90 494,33
1006 .96 257.17 459.20 491.67
LOOQ.gé 250.84 456050 “89001

999,10 250452 453.E0 486,35

994 .34 256.21 451.00 483.59
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CAPITULO VI

Conclusiones

El algoritmo planteado en esta tesis, permite cal-
cular la cafda de presibén emn forma rigurosa, tanto en el caso
en que se quiera disefilar un calentador, como en el que se -
quiera verificar un disefio o simular un equipo para distintas

condiciones de operacién.

Al emplear el método de Orkiszewski, en la evalua=—
cién de la cafda de presién de un celentador en operacién, se
tiene 1o siguiente: la cafda de presién de operacién es 230 -
pei, la calculada por este método 201 psi. La desviacibn eva=
luada con estos valores es —12.6%. De acuerdo con la desvia--
cién reportads para el método en la literatura de +10%, se -
puede concluir que la cafda de presién asi calculada es co———
rrecta. Ademéds puesto que no se dispone un método que ofrezca
mayor precisidn, se considera recomendable el empleo de éate,
para el disefio de calentadores a fuego directo gue presentan-

tubos verticales.

En el ejemplo presentado pare la revisién de la =
cafda de presién de disefio, el fabricante reporta un valor de
90 psi, por el método de Dukler se ha estimado en 117 psi. =
Desde el punto de vista de evaluacibén de propuestas técnicas,
¥y ya que la confiabilidad de este método ha sido probada, per
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mitird detectar aquellas propuestas que son incorrectas y que
por lo tanto deban ser desechadas, con objeto de eliminar fu-

turos problemas durante le operacién del equipo.

En el andlisis de resultados, se hiz6 ver que las-
correleciones de Davis-David, Dengler—Addams, Guerrieri-Tal—
ty y Schrock-Grossman, predicen coeficientes bajos a vaporiza
ciones menores de 10%. Si consideramos que a estas vaporiza—-
ciones, la mayor parte del flufdo es lfquido, el valor del -
coeficiente calculado por estas correlaciones, deberia 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 correlacién del API no tiene fundasmentos tebricos, en les-
aspectos de la ebullicién discutidos en el capitulo II, se re
comienda para el cdlculo de los coeficientes de transferencia
de calor, la correlacibén de Chen, puesto que ésta considera -
los fenémenos tanto de ebulliecién nucleada, como conveccién =

forzada en dos fases.

Finalmente, el emplear métodos rigurosos en el di-
sefio de calentadores para evaluar la cafda de presidn, no es-
posible si no se tienen distribuciones de fluxes de calor cal
culadas adecaiadamente. Puesto que la cafda de presiém y por -
lo tanto los coeficientes de transferencia de calor, se calcu
lan en funciédn de la distribucién de fluxes, es importante =—

comprobar que las temperaturas usadas para evaluar éstos, =~
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sean las mismas al calcularse por medio de los coeficientes -
de transferencia de calor. Es decir, la zonificacibén y el cél
culo de la cafda de presifn y de los coeficientes, no son pro
blemas independientes sino que son uno solo, siendo la solu—

cién del problema global de tipo iterativo.
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FIG. 8. Zonificacifn de un hormo cilindrico



FI1G, 9. Zonificacién de un horno de caja



FIG. 10, Homo de caja de dos y cuatro pasos



FIG, 11, Hormo de celda
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FIG. 15. Representacibén grdfica del método de Newton-Raphson
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50
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40

10

20

30

SUSROUTINE INTER (XsYsXINeYOUT,N)
SIMENSION X(5),Y(5)

YOUT=0.0

DO 40 I=1,N

TERM=Y (1)

0O 45 gz1»N

IF (I-J)50+45950

TERM=TERM* (XIN=X(J)) /(X (I)=x(J))
CONTINUE

YOUT=YOUT+TERM

RETURN

END

SUBROUTINE FAN(ROUGHsDI»RErFF)
IF(RE=2100+)20295

FF= 64.0/RE

RETURN

A=(12+%ROUGH) /7 (3.7%D1)
B8=2.51/RE
A==2+*¥AL0G10(A+1.,0E-12)
Y=X+2¢#ALOG10(A+B%xX)
IF(ABS(Y)=1,0505)30,30,20
YPRIM=1.+(+4329448%2,%B)/ (A+B*X)
X=Xx=Y/YPRIM

GO TO 10

FF=1+0/(X%*X)

RETURN

END



19
20

21
18

23

40

42

45
46
47
48

49

SUSROUTINE EDP(IIS ITTF+DI+WET,ANIROUGH»LETsP»DPI)
COMMON/APFM/VAP,ROL,ROGeCPL,CPV,MUL, MUG,KL,KGe TES» QLV
REAL MULeMUGPLET

REAL LDA*NLBPNLS NLMrNGVeNLeN2»NWeMUCSsK»MUP»MUGP
IF(II)20019,21

AN=0.

GO TO 18

AN=SIN(AN)

GO TO 18

AN==SIN(AN)

D= DI/12.

AF= 0«7854*D*D

WL=(le=VAP)xWET

WG=VAPxWET

VSL= WL/ (AF%xROL*3600.)

VSG= WG/ (AF%xR0OG%3600,)

VNS= (4G/ROG + WL/ROL)/(AF*3600.)

GT= WET/(AF%x3600.)

GG= WG/ (AF*3600,)

GL= WL/ (AF*3600,.)

LDA= WL/ (ROL*(4L/ROL+W3/R0G))

GO TO0(22+23,24) ) ITTF
ROT=(ROL*453+6/TES) **.25
NLB=1e071=0.2218%YNS**2/D
NLS=50,+70«*VSL%ROT
NLM=75.4138.*%(VSL*ROT) x*.75
NGV=1933%VSG*R0T

IF(VSG/VINSeLT.NLB)GO TO 40
IF(VG/VUNSeGTNLBsAND NGV LT NLS)GO TO 42
IF(NLMeGTNGVeANDeNGVeGT«NLS)GO TO 43
IFINGVY.GTeiNLM)GO TO 44

UNS=e5=,625%VNS

RLEVNS+ (YNS%x¥2=1.25%yS5) ¥*+5
REOB=1488«*ROL*D*VSL/ (MUL*RL)

CALL FAN(ROUGH»DI»RE0B,FO0OB)
TAOS=FOB*ROL*(VSL/RL) **2/(64.+348%D)
ACNS=GT*VSG/ (32,174%P)

ROB=ROL*RL+(1.=-RL)*R0OG
OPI=I1S*(TAOB+AN*ROB)/(1+=ACNS)*LET

P=P+DPI :

RETURN

REOS=1488*ROL*D*VNS/MUL

N1ZeS72ES* (=e35+(41225+,04931%yNS/D¥*e5) %%,5)
N2Ze5T21ES5* (=4546+(,2981++01849%VYNS/D**x,5) %%,.5)
IF(REOS.GT.N1)GO TO 45.

IF(REOS«LT«N2)G0 TO 46
IF(REOS«LTeNL+ANDeREQOS.GTeN2)GO TO 47

RETURN

VR=(1+985+4,958E=5%RE0S) ¥D**. 5

GO TO us8

VR=(3:097+4,9535=5%RE0S) ¥D*%xe5

GO TO 48

AGA=(1.423+4+¢958E=5%REQS) *¥D**e5

VR=«5* (AGA+ (AGAXAGA+13,59*MUL/ (ROL*D**45) ) %x%,5)
IF(UNS.LT«10.)G0 TO 49

IF(YNS.GT«10.)G0 TC 50

AMG= «Q127*ALOGLO(MUL+1)/D**1e415=,284+,167%ALOG10(VNS)+.113*AL0G1

10(D)
AGMR==0.065%VNS



51

Yo
S5c

59
Su

4eu

280U

IF (AL LT o AZ R ) AMGZAGMR

Gy TO 51

A = .L274*ghth10(ﬂUL+1)/Dttl.371+.161+.569‘ALOG10(0)-(-01*’L0610(
LUl +1) /D% %1 ,071+4397-.63%AL 0610 (D)) *ALOGLO (VNS)
AG REVE* (GT/R0L=VNS) / LIVR+VYNS) *VNS)

IF (A GeLT o Ao ) AMGZAGMK

CALL FAMIKCUGH DI PREOSIFFS)
IALSZFrS*nuL*VhStVuS/(Gu-348*0)#((VSL+VR)/(VNS+VR)+AMG)
ACI S=GI*VSS/(32.1T74%P)
KOST(GTHRuL* v ) Z (VIISHVR) +AiGxROL
CEIZIIS*(TAOS+AN*¥RUS) /(1e=ACNS)*LET

F=i+0P |

RETURN

S el PE=T(453.59%VSGxMUL/TES) **%2%R0G/ROL
LF (ilu=e0UD) 52052055

KOUGRZ . 074956 % TES/ (ROG*VSGxVSG*D)

vy TO o4

ROUGRT « 365374 TES# N ¥ 4302/ (ROG*VSG*VSG*D)
RESMT164808 « *RuG+ DXVSG/MUG

Ul GUSHOUGR*U

Catl FrrlroUsC s DLeESMIFEM)

TLONZFE MAROGHVEGRVSG/ (64« 304,8%D)
ACI.S=G1*VSEG/ (326174 %P)

0 =RCL*LDA+ (L. =L0DA) *ROG

Ub IZLIo# (TAQRAL*¥RGM) /(1 e=2CNS) *LET

P +CPL

ik 1L

T= (LLRF=MGVY) / (HLM=ILS)
TACT=T#TAUS+ (] . =T1) *TAQ#M

AL SZGTRVSG/ (30174 %P)
RETRETAROUSH(Lo=T) 20M
CHIZIIS*(TACT+/ 1 4ROTR) /(1. =ACNS) *LET
Fi+0PL

ol T Ut

C1Z Gebl2aViints0e5xCT**0e1667*U%*0,04167/VSL*%0,25
FUE S MUL=mMUG) %0 6 U006BT72

VUCPIMUG*G 4, 000072

1L=1,0

Ue 280u I=1e50

1i-u= RL*MUP + UGP

UTiz CL/THUYX0,. 1067

P RLSIUP*CL/ (T4U*%1,1667) o]
LF(DTA = 10.)42004200421
K==0e1030746,310374DTA=0.03525%DTA*DTA+0.001366xDTA*DTA*DTA
Foiil=le+h&(]la= DA)

IF(FeELULULIGU TC 350
FRiFDZ0.31037=UUT054DTA+. 01,4098 %DTAXDTA
PEERLT 1e+(1.=L0A)xPKPD*PDPRL

Bl 2 R = FAPFPRL

1F (ABS ((RL=1Lt) Z/RL) oLEe 0.0001)G0 TO 350
hLERLE

160 TV <800

oz 0. TUSHL+N . 003585%DTA=0,000014364DTAXDTA
e DT eu03505=,000028724DTA
FmL=le4na(1le=_0A)

IF(F «t0OeUa)00O TO 350

FREURLT 1e+(1e=L0A)*PKPU*PDPRL

wli =l = F/ZPFPRL

Ir (A3S{(KkL=RLN)ZRL) JLE. 0.0001)GO TO 350
f{LERLM

CGHT INUE



350

24

KL=RLHN

K5=1le=RL

RONST ROL*LDA+ROG*(1e=LDA)
SETAZROL*LUA*%2/ (RONS*RL) +ROG*(1+=-LDA) %2/ (RONS*(1.=RL))
ROCS= ROL*LDA**2/RL+ROG*(1.=LDA)**2/(1.=RL)

MUCS= (MUL*¥LDA+MUG*(1e=LDA))

RECS=3ETA*D«xGT/VUCS

FREZALOGL10(RZCS)
FOZ1e/(2e*¥ALOG10(RECS/(4¢5223*%FRE=3,8125)) ) *%2
EPSI=1,281+.478%AL0G(LDA) +.44UxALOG(LDA) ¥*2+,094*ALOG(LDA) *+
3+.00843%ALOG(LDA) x4

ALFA=1,=-ALOG(LOA) /EPSI

FTP=FOxALFA

TAOF=FTP*BETA*:T*GT/ (64 ,34B8xRONS*D)

ACTP=( (GL*VSL/RL) +(5G*VSG/RG)*(1.=RL/RG) )/ (32+174%P)
UPI=IIS*TAOF/ (1.=ACTP)*LET

P=P+DPI

XETURN

REF=1438. ¥D*GT/ UL

CALL FAN(ROUGH»DI»REFIFF)

TAQUFSFFAROL*VSL*VSL/ (6U4.348%D)

UPIZIis* (TAQUF+ROL*AN) *LET

Fop+0PI

RETURN

£ND

-



1000

1005

1006

1003

1004

1008

1009

1007

1010

SUBROUTINE TC(TeTHWeFZ+DIr10DrKTToRDs WET» TWMe VWL VWG ICTC#HN,H)
DIMENSION TWM(S) »VWG(5) e VWL(S)

COMMON/APFM/ VAP »ROL »ROG? CPL#CPGPMUL »MUG KL KG?» TESPQLV
REAL MUL¢MUGIKLIKGrKTTyMLIMG»MuL s MWG

TMI=T

N=5

CALL INTER(TWMsVWLe THW,»MAL»N)

CALL INTER(TWM» VWG THW,MW5»N)

pD=DpI/12.

AF=3.14159*%D*D/4.

RW=KTT/(0D=-DI)

GT=WET/AF

ML=MUL %2, 42

RET=D*GT/ML

PR=CPL*ML/KL

REL=D*GT*(1.=VAP) /ML

G0 T0(1000¢1000»1003»1004+1004»1004»1004) » IHTC
PHIL= (MUL/MWL) *x.14
HL=»027*KL/D*REL** ¢ 8%PR¥* (1./34)*PHIL*DI/0D
IF(IHTC=-2)1005+,1006,1006

HN=HL

GO TO 2000

MG=MUG*2,. 42

REG=D*GT/MG

PRG=CPG*xMG/KG

PHIG= (MUG/MWL) *%.14
HG=+0243*KG/D*REG** . B*PRG** (1e/3+) *PHIG*DI/0D
HN=VAP*HG+ (1+=VAP) xHL

GO TO 2000
HN=0«060%KL/D* (ROL/ROG) %0« 28% (RET*VAP) ¥%0+87*PR**0 4
GO TO 2000

XT= (MUG/MUL) ¥*0+ 1%x (ROL/ROG) *%0 ¢ 5% (VAP/ (1+=VAP) ) *%0.9
IHHTC=IHTC=4+1

G0 TO0(1007+1008+,1009+1010) » IHHTC
HL1=0+023*%KL/D*RET**0e8%PR**0e4
HN=3¢5%HL1*XT*%0+5

GO TO 2000 .
HL2=0+023%KL/D*REL**0+8*PR**0+
HN=3.“*HL2*XT**0.45

G0 TO 2000

B=FzZ/(GT*QLV)
HN=170*KL/Dt(B+1oSE-04*XT**0-6667)*REL**O-G*PR**0.3333
GO TO 2000

X=ALOG(XT)

X2=xX*X

X3=X2*X

AU=X3*X

X5=X4*X

X6=X5*X

X7=X6*X

XB=XT7*X

X9=X8%*Xx

F1=.9815766 8

F2=.6611843

F3=,3944216£=01

F4==,246844E=01

F5=.1370373E-02

F6=«3259142E=02

F7==.2421426E-03



2000

FB==¢3953431E=03

F9=.1115233E-03

F10==¢9044875E-05
G=F1+F2*X+F3*X2+F4*X3*F5*X4+F6*X5+F7*X6+F8*X7+¢9*X8+F10*X9
FZEXP(3)

RE=REL*Fx%x1,25

Y=ALOG(RE)

Yazy*Y

Y3zY2*yY

Y4=Y3*Y

YSZYUX*Y

$1=659.9776

$2==293,9312

$3=52.14822

S4==4.595163

$5=.2008973

Sb==.34853E-02
$=S1+S2%Y+S3%Y2+SUXY3+S5%Y3+S6%Y5

DT=THW=-T

VLG=1+/R0OG=1+/ROL

UP=DT*QLV/ (T*VLG)
SHIC:-00122*KL**-79*CPL**.Q5*R0L**.49*(32.2*3600t3600)**.25
SHICS=TESH**eSX (24 42%XMUL ) k% e 20%QLV¥k*%, 2UXROG** o 24
HMIC=SHIC/BHIC*DT**,24%DP*+75%S

HLP= e U23%KL/DXREL X% ( BkPR**ol}

HMAC=F*HLP

HN=(HMIC+HMAC) *DI/0D

HZ1le/(1e/HN+14/RW+RD)

RETURN

END



1502

1501

1500

DIMENSION APF(13)'Z(40)9FMEN(20)'PSC(3)ODSR(3)'TIPO(3)

ODIMENSION TFP(10+,31),TW(10,30),

AFZ(10,30) rATWZ(10+,30) +ANTZ(10,30) s

109(10'30)-apr(s).PpFP(10r31)-ALZ(1o)-H10(10-30)'

1 TWM(5) 1 PWM(5) » VWL (5) » VWG(5)
COMMON/APFM/VAP'ROL-ROG-CPL'CPVvMUL'MUGcKLoKGoTES-QLV

REAL WUL'MUG'KL'KGDLT'LET'LEC'KTT

NAMELIST /IH/NS'IPH:NZ:NP'IDI'ICTCvNPCoIIS!NTC/ALEC/LT!LECvRD'KTTo
lANT/DIAM/OD'OI-ALT'ODCvDIC'ALTC/IN/NPROB/COP/TElpTEZvPEerEZrWET.

16T/

JLB=S

JCZ=6

1IL=0

READ(JLB IN)

DO 88888 IPROB=1: «R08
READ(JLB» 1)FMEN
READ(JLB»1)TIPO
READ(JLB»1)PSC,PSR
READ (JLBr»COP)

1E=2

TWMAX=TE2+100.
ODTW=(TWMAX=TZ1) /4.
DPMAX=ABS (PE2=-PEL)
OPW=DPMAX/ 4.
TWM(1)=TWMAX
PwM(1)=pPE2

Do 1500 IV=1r5
IF(1v=1)1501r1501r1502
TWM(IV)=TWM(IV=1)=DTW
PWM(IV)=PWM(IV=1)+DPW
TV=TWM(IV)

PVSPWM(IV)

CALL EPF(TVsPVeZ»APF¢IE)
VWL (IV)=APF(14)

VWG (IV)=APF(15)
CONTINUE

READ(JLB» IH)
READ(JLBrALEC)
READ(JLB»DIAM)
WT=WET/NP

ANTP=ANT/NP
IF(IIS)3¢304

PPI=PEL

TPI=TEl

G0 TO 99

pPI=PE2

TPI=TE2

DO 99989 ICR=1+NS

GO0 To(100r1010102)rIPH
161=1

1G62=NP

nNZ1=1

NZ2=N2

II=0

60 TO 113

161=1

162=IFIX(ANTP)

wZiz=1

nZ2=NZ

11=1



102
103

104

114

113

199

202
203
201
205
200

204
208
209
210

205

207

300
302

304

303

400

GO TO 114

IF(ICR=1)103s103,104

161=1

162=1

NZ1=1

NZ2=1

1I=0

GO TO 113

161=2

IG2=IFIX(ANTP)+1

NZ1=2

NZ2=NZ

11=1

READ(JLBv»105) (AFZ(I+1)»I=NZ1rNZ2)
READ(JLBr105) (ATWZ(I»1) s I=NZ19»NZ2)
READ(JLB»105) (ALZ(I) s I=NZ1#NZ2)
GO TO 199
READ(JLB»105) ((AFZ(IeJ)r I=NZ1eNZ2) 9 J=1G1eIG2)
READ(JLB?105) ((ATWZ(I»J) » ISNZ1sNZ2)»J=161r162)
READ(JLB»105) ((ANTZ(IrJ) e ISNZ1sNZ2)»J=1G1r162)
DO 99998 I6=IG1,1G2

DO 99997 1Z=NZ1.NZ2

60 T0(200r2019,202) »IPH
IF(16=1)203+,203,204
IF(IZ=1)205+,205,204
IF(IG=1)206,206:204%
IF(1Z=1)207+207,204
IF(IG*EQe1+AND.IZ«EQ+1)G0 TO 207
IF(IG+EQe2+.AND,IZ.EQ.2)G0 TO 207
GO TO 300

IF(11)208+300r209
IF(1Z=NZ1)21022100300
IF(1Z-NZ1)205,205¢300
TFP(1Z+1,1G)=TFp(IZ+1r1G6-1)
PPFP(IZ+1rIG)=PPFP(IZ+1,1G~1)

GO TO 300
TFP(IZ+1G)=TFP(1Zr1I5-1)
PPFP(IZs16)=PPFP(I2s16-1)

GO TO 300

P=PPI

Ti=TPIl

TFP(IZ,IG)=TPI

PPFP(1Zs1G)=PPI
IF(II)3029303¢302

NI=1

FZ=AFZ(1Z+1)
THW=ATWZ(IZ,1)=FZx(0D=-DI)/ (KTT)
A=3.14159%00/12.*%ALZ(12)
IF(IZ-EQsNZ1)GO TO 304
IF(IZ<EQ.N22)60 TO 304
LET=ALZ(12)

G0 TO 400

LET=ALZ(IZ)+LEC/2.

GO TO 400

ANT=ANTZ(IZ»1IG)

MI=IFIX(ANT)*I01

FZ=AFZ(1Z+1G)
THW=ATWZ(IZ»IG)=FZ*(0D=DI)/(KTT)
A=3.14159%0D0712.*%LT/1D1
LET=(LT+LEC)/1IDI

STW=0e.



Sit=Ue
SHIZU.
UG 99945 MZ=1elil
T=11
P=r1
iF(IIL.EWes1)1E=2C
IF(IIL.GEL2) (E=3
CaLL EPF(TePeZrAPF1E)
H =APF(4)
IF(VAP)S501,5u1,502
504 1TTF=3
IHTC=1
G0 TO 50>
502 IF(II)503:5049503
50c ITiF=2
0 TO 500
504 ITTF=1
500 IKTC=ICTC
509 CALL ELP(IISsITTFsDI+WETrAI1»ROUGHLET»P+DPI)
CALL AJUSTE(FeP1eSLT) .
CaLL TC(ToeTHweFZrDI e QN IKTT)RD e WET » TWM» VWL 2 VWG ICTCrHNIH)
wlZ=FZ/H+T
SH1=SHL +iH
ST==5Tw+1wiZ
SUH=SDF+UPT
IIL=1IL#+l
AZSHL=1IS*FZ#A/WT
Ti=T
H1=H2
93990 ConTINUE
HIO(LZr16) =5RI/NI
Tal1201G)=S5Tw/INI
IF(II)70Us7019701
70u PRFP(IZrIG)IZ=P
TFE(IZeIV)=T1
GO Tu 70e
701 PPFP(IZ+113)=P
TFR(IZ+1r1G)=T1
70c OLP(IZeiG)=S0P
LPT=LPT+up{IZ0iG)
95997 CUi.TINE
GO Tole03,2010302) 0 IPH
80c iF(ICR=1)603r3039804
804 IF(IL)IENSeB00rc00
800 inZi=l
n22=ilZ
11=1
GU TO <03
80c Zi=NhZ
W2=1
i1==1
Gu T ©nd
801 IF(II)b07+,803¢£08
807 hzi=2
lide=tid
iI=1
G0 TO <03
800 nZ1=NhZ
TNeZ=2
i1==1
800 LPTP(IG)=LPT



99993
4001

400<
4000

99989
88888

7000
8000

3000
3002

9001

9003

2200

9004

2400

3000

9005
3007

9008
90093

2201

010

9011
9012

2203

CONTINUE

GO TO(40D0r4001,4002) ¢ IPH
IF(I6=162)99989/,4000,4000
IF(NSeLE+LleAND.IGeLT+IG2)GO TO 99989
=71

IE=3

CALL EPF(TePeZsAPF? IE)

CONTINUE

CONTINUE

NZ2Z=N2+1

WRITE(JCZ»10000)

WRITE(JCZ»10001)FMEN
wRITE(JCZ»10002)TIPO
WRITE(UCZ»10003)WET+VAP»QT/TEL,TE2,PEL,PE2
IF(IPH)7000,7000,8000

WRITE(UCZ2210004)

GO TO 9000

WwRITECUCZr10011)

IF(1C)3001+,3001,9002

WwRITE(JCZ»10005)
WRITE(UCZr10006)0DCeDICYNPPNTCrALTC»PSC
wRITE(UCZ»10007)
WRITE(JCZr10008)AFZ(1r1)»ATWZ(1s1) »NTC
WRITE(JCZ»20011)

wRITE(UCZ»10009)
WRITE(JCZ»100056)0Ds DI+ NP NTsALTPPSR
IF(IPH)Q003,9003,9004

wRITE(JCZr10007)

00 2200 I=1.NP

00 2200 J=1.NZ

ANT=ANTZ(Ie+J)

NT=IFIX(ANT)
ARITE(JCZ?10010)IeJr AFZ(I?J) P ATWZ(IrJ) P NT
WwRITE(JCZr10014)

GO TO 2400

WRITE(JCZr10012) ;
WRITE(UCZr10013)IrJeAFZ(IrJ) rATWZ (T J)PALZ(T)
WRITE(JCZr10014)

WwRITE(UCZ020000)

IF(1C)9005r9005¢9006

WRITE(JCZr10005)
WRITE(JCZ»20001) IC» ((PPFP(I+J) v TFP(IrJ) e I=1r2) ¢ J=1r2)
#RITE(UCZ»20002)

wRITE(JCZr20003)
WRITE(JCZ»20004)ICrATWZ(1r1)rHIO(1s1)»DP(1s1)¢eDPTP(1)
wRITE(JCZ»10009)

IF(IPH)9007,9007¢9008

WRITE(JCZr20005)

GO0 TO 9009

wRITE(JCZr»20009)

D0 2201 I=1,NP

DO 2201 J=1»NZ2Z

WwRITE(JCZ9»20006) I0JePPFP(Isd) » TFP(I»J)
wRITE(UCZr20002)

1F(IPH)9010,3010°9011

#RITE(JCZ»20007)

GO0 TO 9012

wRITE(UCZ»20010)

DO 2203 I=1sNP

DO 2203 J=1.NZ
WRITE(JCZ+20003) I+JyATWZ(1,J) »HIO(I,J)»DP(I+J),DPTP(I)



WRITE(SCZr20%11)

L FurtaTL2UAl)

105 FORMATI1URLGOL0)

10000 FeimAaTilnkle//79210Xy ' INFORMACIUN DE ENTRADA AL PROGRAMA',//)

10001 FORMAT(214020A4)

1000c Fur AT (//+22A0*CONDICIONES DE OPERACION DE LA UNIDAD'»//¢10x "HORNO
1 7iPU Y9 3A40 /)

10005 FOLMAT(9Ar "4FLUJO TOTAL  (LB/H) "9 7X9F12.2¢/9¢10Xe'% DE VAPORTZACION
1'11340FBe20 /010X 'CARGA TEPMICA (MMBJU/H)'!7X:F8.2'//'

1 33X s 'ENTRADA Y » 12X » ~83L IDA Y »//» 10X s ' TEMPERATURA
)Y e LEXPFT7 et 11AeF 7420 /984 "**PRESION (PSIA)'s10XeF7,.2,11X,F7
3e.2)

10004 FORMATIO(/) 913X GEOMETRIA» DISTRIBUCION DE FLUXES DE CALOR»
1', /91320 "TEVPERATURAS CE PpRED Y NUMERO DE TUBOS POR ZONA'»//)

10005 FOREATLLORY *SECCION LE CONVECCION'¢//)

10000 FORMAT(1UXe "UIAMETRO TUBOS (IN)'v7XI'EXTERNO'v2XrF5.303X7'INTERN
1O s 2X1ESedr /0 10Xe "NUMERO DE PASOS'r24XeI3¢/910Xe 'NUMERO DE TUBOS'»
224x013+/910Xe "LONGITUD DEL TUBO':ZIX!F“.l!/rlOX"POSICION TUBOS ' »
3303440 /7))

1U007 FulMAT (1349 "PASO ZOMA'»11X0"Q/AY 210X, ' TW (F)*e5X»
1L TULOS s /036X (BTU/H=FT2) "1 /) ’

1UN0C FORMAT (/36X F7e Lo 7X0FT74208X01307)

1u00Y FoiFMAT(1OXe *SECCION DE RADIACION'¢//)

1u0ly ECHEMATCZp 1SR rTaeTXeI301UXeFT7 o1 r7XeF74228X013)

10011 FOrMAT(6(/) »13x0 " GEOMETRIAe DISTRIBUCION DE FLUXES DE CALOR
1', /01349 "TENPERATURAS CE PARED Y LONGITUD DE TURO POR ZONA',//)
10012 FOrMAT (13X *TUBO ZONATs11X9*Q/AT 1 10Xs ' TW (F) ' ¢5Xy

LPLCNGe TUDCY # /0 54K Y (BTU/H=FT2) ' 0 /)

1uols fOLNAT(/'l5frIj'7XvI3leX0F7.1'7X'F7.2!7X'F4.0)

1001t FurnMATIS (/) roX s **xPRESION CE ENTRADA PASADA ENM LA CAIDA DE PRESION
1 PeRIISTISLE? ¢ /99X *%COMPOSICION Y PROPIEDADES FISICAS DEL FLUIDO')

2ul0u FCI-MAT(1rile// 910X "RESULTALOS LEL PROGRAMA (PFRFILES DE TEMPERATUR
1A Y PRESLOM'//)

20001 FORMATI1SKs "PASG' »13X s "PRESION (PSTIA) ' 19X '"TEMPERATURA (F)'e//21
lavaEr%Xv'E\THADA'-7X1F7-2o17X'F7.2o/713X'I3'4X-'SALIDA'vBX'F7.2'
117xeF7.207)

2000<ns1:XMLFault xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat"><ns1:faultstring xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat">java.lang.OutOfMemoryError: Java heap space</ns1:faultstring></ns1:XMLFault>