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C A P I T U L O I 

IN T Ro D u e e I o N. 

Es importante reconocer, el papel que juega en la indjstria petro

lera de nuestro país; en lo que se refiere a el almacenamiento de hidro

carburos líquidos viscosos, dificilmente manejables a temperatura amb1en 

te; mantener un rango de temperatura adecuado en el liquido almacenado,

ya que el ef_ecto del incremento de la temperatura produce la disminuci6n 

de su viscosidad, es decir, aumenta su fluidez. 

Por ejemplo, la potencia y costo de bombeo se verán reducidos, co 

mo también puede ser reducido su tiempo de drenado del tanque de almace

namiento, si previamente ha sido elevada su temperatura. 

Por lo tanto, se hace necesario en estos casos, un sistema interno 

de calentamiento que proporcione el calor necesario para mantener el ran 

go de temperatura requerido. 

El equipo propuesto para este sistema interno de calentamiento es

tará representado por calentadores verticales de tubos aletadas, ver fi

gura 1.1, y la energía necesaria para el calentamiento deberá ser suminis 

trada con vapor saturado. 

La evaluaci6n del flujo de calor a los alrededores está en relaci6n 

directa a diversos factores tanto físicos como climatol6gicos del lugar, 

como son: 

a) El área expuesta del tanque a la atm6sfera 

b) La diferencia de temperatura entre la pared del recipiente y -
del aire ambiente. 

c) La velocidad del viento, normal y critica. 

d) La humedad relativa del aire. 

e) El espesor de la "placa de concreto" que sirve de cimiento a -
dicho recipiente. 

f) La humedad y conductividad del suelo 

g) Precipitaci6n pluvial 

h) Agitaci6n interna del liquido, etc. 



FIGURA 1.1 CALENTADOR DE TUBOS VERTICALES 

CON ALETAS LONGITUDINALES. 
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La exactitud de los cálculos para determinar el flujo de calor en 

tre el contenido de el recipiente ver figura 1.2, y sus alrededores 

son a menudo complejos. Múltiples resistencias en serie están prese!!_ 

tes en la trayectoria del flujo de calor. Además, los diversos meca

nismos de transferencia de caler como conducci6n, convecci6n y radi!_ 

ci6n pueden estar presentes simultáneamente. 

Por tanto, las suposiciones y simplificaciones comprendidas en 

el método usado para calcular las pérdidas de calor y/o el área de 

transferencia de calor de los tubos aletadas debe ser entendido, y la

exactitud del método debe ser consistente con el requerimiento en parti 

cular. 

En la transferencia de calor como en otras ramas de la ingeniería 

la soluci6n adecuada de un problema requiere hip6tesis e idealizaciones. 

Es casi imposible.descubrir los fen6~enos físicos en forma exacta, y P.! 

ra expresar un problema en forma de ecuaci6n que pueda resolverse, es -

necesario hacer algunas aproximaciones. Por lo tanto, es importante r~ 

cardar las hip6tesis, idealizaciones y aproximaciones hechas durante el 

análisis del problema, cuando sean interpretados los resultados finales. 

Cuando se considere necesario formular una hip6tesis 6 una aproxi 

maci6n en la soluci6n del problema, será presentada en forma resumida -

en el capitulo de "Análisis de resultados y conclusiones". 
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FIGURA 1. 2 

TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE TECHO 

CONICO, CON CALENTADORES VERTICALES. 
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CAPITULO II 

GEN ERAL ID AD E S. 

2.1 INTRODUCCION. 

Siempre que existe un gradiente de temperatura en un sistema, se 

transfiere energía. La termodinámica enseña que ésta transferencia de 

energía se define cama calar. Desde un punta de vista termadinámica,

el calar transferida durante un procesa, simplemente es igual a la di

ferencia entre el cambia de energía del sistema y el trabaja realizada. 

Es evidente que este tipa de análisis na considera ni el mecanismo de 

flujo de calar, ni el tiempo requerida para su transferencia. Simple

mente, señala que cantidad de calar proporciona a rechaza un sistema -

durante un procesa, entre estadas finales especificadas,sin considerar 

cuando a c6ma podría realizarse esta. La razón par la cual na se ab -

tiene esta·infarmación a partir de un análisis termodinámica, es par -

la ausencia del tiempo cama variable. 

Desde el punta de vista de ingeniería, la rapidéz de transferen

cia de calar a una diferencia de temperatura especificada constituye -

el problema principal. 

La literatura sabre transferencia de calar generalmente reconoce 

tres modas distintas de transmisión de calar, que san: conducción, can 

uecci6n y radiación. 

2.2. CONDUCCION. 

La transferencia de calar par conducción se logra a través de 

das mecanismos. El primera es la interacción molecular, en el cuál 

las moléculas de niveles energéticas relativamente mayares (indicadas

par su temperatura) ceden energía a moléculas adyacentes en niveles i!!, 

feriares. Este tipa de transferencia sucede en las sistemas que tie -

nen moléculas de sólidas, liquidas a gases y en las que hay un gradie!!, 

te de temperatura, sin desplazamiento apreciable de partículas. 



El segundo mecanismo de transferencia de calor por conducción es 

el de electrones "libres", los que se presentan principalmente en los 

sólidos metálicos puros. Muy variable en aleaciones metálicas y muy 

baja para los no metales. La facilidad que tienen los sólidos para -

conducir el calor varía directamente con la concentración de electro

nes libres. 

La conducción es el único mecanismo por el cual puede fluir ca

lor en los sólidos opacos. En sólidos transparentes, como el vidrio

y el cuarzo, parte de la energía es transmitida por radiación y parte 

por conducción. En loa fluidos a régimen laminar, la transferencia -

de calor se realiza en dirección perpendicular al movimiento del flui 

do. 

En los gaaes,el mecanismo de conducción térmica es muy simple. 

De acuerdo con la teoría cinética, la temperatura de un elemento de -

materia es proporcional a la energía cinética media de sus constitu -

yentes moleculares. Cuando las moléculas de una región adquieren una 

energía cinética media mayor que las moléculas de una región adyacen

te, lo que se manifiesta por una diferencia de temperatura, las molé

culas que poseen mayor energía distribuirán su exceso de energía en-

tre las moléculas energéticamente más pobres, ea decir, que se encue!!. 

tran a temperatura inferior. La distribución de la energía puede te

ner lugar debido a colisiones entre las moléculas. 

El mecanismo físico de conducción de energía térmica en líquidos 

ea cualitativamente el mismo que en gases; sin embargo, la situación

ea más compleja puesto que las moléculas están menos espaciadas y loa 

campos de fuerza molecular ejercen una gran influencia sobre los in -

tercambios de energía en los procesos de choque. 

Se atribuye a Fourier (1) una expresión cuantitativa que relacio 

na el gradiente de temperatura con la naturaleza del medio conductor

y la razón de transferencia de calor, y que se expresa por 

qx dT 
-A- .. - k dx (2.1) 
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donde qx es la razón de transferencia de calor en dirección de las x; -

A es el área normal a la dirección de flujo de calor; dT/dx es el gra -

Ciente de temperatura en la dirección de las x; y k es la constante de 

proporcionalidad llamada conductividad térmica, que es una propiedad de 

un medio dado, y la ec. 2.1 es la relación que define esta cantidad. 

El signo negativo se coloca para satisfacer la segunda ley de la -

termodinámica, es decir, el calor nebe fluir en la dirección de un gra

diente de temperatura decreciente. 

El valor de la conductividad determina en gran parte, la adaptabi

lidad de un material para un uso determinado. En la figura 2.1 se mue~ 

tran los valores de la conductividad térmica para varios metales comú -

nes ·(2). 

La tabla 2.1 nos dá en orden descendente, el rango general de la -

~onductividad térmica para distintas categorías de conductores (3). 

TABLA 2.1. VALORES DE LA CONDUCTIVIDAD TERMICA PARA DISTINTAS 

CATEGORIAS DE MATERIALES. 

MEDIO 

Metales puros 

Aleaciones metálicas 

Metales líquidos 

Líquidos (no metálicos) 

Sólidos (no metálicos) 

Materiales aislantes 

Gases 

k (BTU/Hr-ft.ºF) · 

20 250 

10 - 100 

5 50 

0.1 - 1.0 

0.01- 10 

0.01- ·0.2 

0.001- 0.1 

Se ha encontrado para la mayoría de los gases, que la conductividad 

térmica es independiente de la presión hasta 10 atmósferas aproximada -

mente. En los materiales sólidos y líquidos a diferencia de los gases, 

la cond~ctividad térmica es independiente de la presión. 
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2.3 CONVECCION. 

La convección involucra el intercambio de energía entre un fluido 

y una superfiuie o interfase. Hay dos clases de procesos convectivos, 

que son: la convección forzada y la convección natural á libre. 

Convección forzada, en este proceso se forza el movimiento de un 

fluido por una superficie debido al efecto de un agente externo tal c,2. 

mo un ventilador o bomba, y la convección natural se desarrolla cuando 

un fluido se encuentra en contacto con una superficie de temperatura -

mayor que el mismo (por ejemplo), y los cambios de densidad debido a -

su expansión térmica a con~ecuencia del intercambio de energía pravo -

can un movimiento natural del fluido. 

Sin considerar el fenómeno de flujo involucrado, se sabe que la -

conducción es el mecanismo de transferencia de energía directamente a.!!_ 

yacente a una super'.icie, ver figura 2.2, es decir, la velocidad de la 

capa de fluido en la pared es cero (4). lPorque hablamos de convección, 

si el calor fluye por conducción en esta capa?. La respuesta es que -

el gradiente de temperatura depende de la razón a la cual el fluido di 

sipa el calor, una velocidad alta produce un gradiente de temperatura

mayor. Por lo tanto, el gradiente de temperatura en la pared depende

del campo de flujo. 

Newton expresé por primera vez la ecuación básica que relaciona 

el efecto total psra la transferencia convectiva del calor, conocida -

como ley de enfriamiento de Newton, es 

q hA (Tw - Too (2.2) 

donde q representa la rapidez de calor transferido por convección, A -

es el área normal a la dirección del flujo de calor, (Tw - T00 ) es la 

fuerza motriz de la temperatura y hes el coeficiente convectivo de 

transferencia de calor, llamado algunas veces conductancia de película, 

debido a su relación con el proceso de conducción en la capa delgada -

estacionaria de fluido en la superficie de la pared. 



Flujo Flujo 

T • sin perturbar 
u. 

Fig. 2.2 Diagrama ,11quemótico que muestra la transferencia de calor 

par canvecckÍn en una placa. 

( 9 



Se puede anticipar por lo tanto que, el coeficiente h tiene una -

dependencia respecto a la viscosidad del fluído, además de las propie

dades térmicas del fluído (conductividad térmica, calor específico,de!!. 

sidad). Esto se anticipa debido a la influencia de la viscosidad en -

el perfil de velocidad y, de igual manera, en la razón de transferencia 

de energía en la región cercana a la pared. 

La ecuación 2.2 también evalúa la transferencia de energía asocia 

da can los cambios de fase. Por lo tanto, los fen6menos de ebullición 

y condensación quedan agrupados bajo el tópico general de transferen -

cia de calor por convecci6n (4). La tabla 2.2 da algunos límites apr.!:!_ 

ximados de los coeficientes de transferencia de calor por convección -

forzada y libre de distintas fluidas (5). 

TABLA 2.2 INTERVALO DE VARIACION DE LOS hm COMUNMENTE EMPLEADOS 

MECANISMO 

Vapor, can candensaci6n en gotas 

Vapor, can candensacian en pell
cula 6 lámina líquida. 

Agua en ebullición 

Vapores orgánicas saturadas en el 
punta de condensación. 

Agua, (calentamiento) 

Aceites, (calentamiento 6 enfria
miento). 

Vapor, (sobrecalentamiento) 

Aire, (calentamiento a enfriamie!!. 
ta). 

h (BTU/hr-ft2 ªF) 

5,000 - 20,000 

1,000 - 3,000 

300 - 9,000 

200 - 400 

50 - 3,000 

10 300 

5 20 

0.2 10 

Pocas son las fenómenos de transporte que siguen sencillas rela -

cienes flujo-gradiente, todas las aplicaciones de la transferencia de 

calor, can excepción de la transferencia de celar debida a le radie -

ción térmica, pueden ser analizadas mediante sencillas ecuaciones de -

velocidad. 



En algunos casos, tienen lugar simultáneamente dos fenómenos de 

transporte. Por ejemplo en un tubo de un cambiador de calor, cuando

el fluido fluye dentro de él es aparente que la cantidad de movimien

to se transfiere en forma simultánea de la pared al fluido. Para ana 

lizar el sistema completo es neces~rio cuandJ menos una ecuación de -

velocidad para el calor, otra para la cantidad de movimiento y otra -

para la masa. 

En las primeras investigaciones de la conducta de transferencia-

1le cantidad de movimiento, calor y masa, las similitudes que existían 

entre los tres fenómenos no fueron reconocidas. Las diversas formas

je ecuación que se desarrollaron, no son exactamente similares, pero

el contenido entre elles puede correlacionarse y la ecuación general

je transporte que debe integrarse es (6e): 

'P = -

donde '+'=flujo de una propiedad pare cualquier valor de X 

S .. difusividad molecular 

E = difusividad de los remolinos 

(2.3) 

r= concentración por volúmen de le propiedad transferente. 

Para una geometria cilíndrica de radio r=D/2, (6a) se puede de

terminar el valor medio de la propiedad transferente que resulte de -

la integración de todo el dueto. Además, manteniendo una temperatura 

p=omedio resultante en el fluido, y definiendo una difusividad prome

dio (E) de los remolinos. El coeficiente de transferencia (E) puede 

c.efinirse como 

E - 4 
< 8 + E) 

f D 
(2.4) 

Mediante los pasos adecuados, aplicados a la ecuación general -

de transporte pare nuestra forma cilindrica, llegamos a le ecuación -

de la siguiente forma: 

<'l'A>1 =-<n-r> 

1/(EA1) 
(2.5) 



donde la integración del gradiente en la ecuación diferencial dá cnmo 

resultado el término ( r1 -F') en la ecuación 2.5, y la rapidez de -

transferencia es proporcional a este término, que se llama gradiente

(ó más frecuentemente potencial de transferencia). El término del d~ 

nominador (1/EA) ~s llamado resistencia a la transferencia. La ecua

ción 2.5 puede escribirse como 

Rapidez de transferencia Potencial de transferencia 
Resistencia (2.6) 

Notese le exacta enelogie entre transferencia de calor, masa y 

cantidad de movimiento descrita por la ecuación 2.6, y le transferen

cia de corriente descrita por la ley de Ohm. 

IE = Ee 
(2.7) 

~ 

donde Ie corriente 

Ee = potencial eléctrico 

Re resistencia 

El coeficiente de transferencia de calor h (pare flujo turbulento 

en tubos) puede definirse como (6b) 

h 
fCp 

Eq 4 cae+ Eg> 
D rq (2.8) 

Si le definición del coeficiente de transferencia de calor (Ec. -

2.8) se reacomoda y divide por k. El número de Nusselt puede definir

se como 

Nnu h D 
=-k- (2.9) 

Le relación entre le cantidad de movimiento por transporte turb!:!. 

lento y la transferencia de cantidad de movimiento por transporte mol~ 

culer es definido como número de Reynolds. 

NRe = 
D V f' (2.10) 

/ 
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El número de Nusselt es la relación de mecanismo que involucra -

la transferencia de calor, y el número de Reynolds es la relación de 

los mecanismos que involucran la transferencia de cantidad de movimie!!_ 

to. La tercera relación necesariamente debe incluir el mecanismo de 

transferencia de calor y el mecanismo de transferencia de cantidad de 

movimiento. La relación de transferencia de cantidad de movimiento -

por transporte molecular a la transferencia de calor por transporte -

molecular ha sido definido como número de Prandtl. 

NPr =~ (2.11) 
k 

El número de Prandtl eR una función de las propiedades del flui 

do solamente y depende de las características del flujo. 

Establecidas las relaciones para los mecanismos, puede estable

cerse una forma de ecuación: 

(2.12) 

La similitud entre los fenómenos de transporte molecular exami

nados presentan uns dependencia similar de la actividad de los remol,!. 

nos en la masa, calor y cantidad de movimiento. Por lo tanto, hasta

el presente, parece existir una estrecha relación entre los tres fen6 

menos de transferencia en los régimenes laminar y turbulento. 

ANALOGIA DE REVNOLDS (6c). 

La analogía de Reynolds es de importancia histórica como el pr,!. 

mer reconocimiento de la conducta análoga de las velocidades de trans 

ferencia de calor y cantidad de movimiento. 

Reynolds postuló que los mecanismos para la transferencia de ca 

lar y cantidad de movimiento son idénticos. El postulado puede escri 

birse como sigue: 



4 <o<+ Eg) 

rq D 

4C11+fi-> 

ft D 

ó si se sustituyen los coeficientes 

(2.13) 

(2.14) 

La ecuación 2.14 puede dividirse por v, y el factor de fricción -

sustituirse por E f /ii, por lo tanto 

h 
Cp ! ¡¡ = f 

ª 
(2.15) 

La ecuación anterior (Ec. 2.15) es la formulación matemática de -

la analogía de Reynolds. El grupo h/Cpfv es el número de Stanton - -

(Nst) y representa la relación adimensional. 

Transferencia de calor (molecular y turbulento) 
Transferencia turbulenta de cantidad de movimiento 

El número de Stanton se relaciona a los números de Nusselt, Rey -
nolds y Prandtl como sigue 

6 

NNu 

f 

ª 

(2.16) 

(2.17) 

se encontró experimentalmente que ésta ecuación correlaciona los datos

an forma aproximada para gases en flujo turbulento. 

OTROS COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA (6d). 

Hay algunas otras aplicaciones de transferencia que involucran el 

movimiento relativo de sólidos y fluidos, en los cuales la naturaleza -

del movimiento no está bien definida. Las aplicaciones son: (1) trans

ferencia de calor en flujo laminar, (2) transferencia de calor en la --
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cual el movimiento del fluida es originada par la convección natural, y 

(3) procesas de transferencia asociadas can cambia de fase, cama en la 

condensación a la ebullición. 

Las análisis para la transferencia de calar en régimen laminar 

concluyen en una ecuación de la siguiente forma: 

Nnu 111 (NPe' L/D) (2.18) 

donde NPe = nC.mera de Peclet, DvCp/k 

L/D = cociente longitud - diámetro. 

111 función desconocida •. 

Las datas experimentales de muchas investigadores revelan una 

ecuación para convección natural que tienen la forma general. 

NNu = constante (NGr Npr)ª (2.19) ,2 g/4 (-.ó. T) 

¡-t2 
donde N Gr 

L3 
nC.mera de Grashaf, 

las propiedades del fluida calculadas a la temperatura promedia -

(T + T1)/2, Tes la temperatura ambiente del cuerpo principal del flui

da, T1 es la temperatura de la placa y /3 es el coeficiente volumétrica 

de expansión del fluida. 

Para la convección natural se han postulada las siguientes meca -

nismas de transferencia: 

1.- Transferencia de cantidad de movimiento mediante transporte -
molecular. 

2.- Transferencia de calar mediante transporte molecular. 

3.- Transferencia de cantidad de movimiento mediante transporte -
turbulenta. 

4.- Transferencia de calar mediante transporte turbulenta. 

5.- La fuerza que depende de la gravedad sabre un elemento de un 
fluída debida a las diferencias en la densidad. 

El C.nica origen de la velocidad es la fuerza de desplazamiento.

De manera que las fuerzas de desplazamiento pueden reemplazar a la vela 

cidad. Esta indica que una de las cinca mecanismos propuestas era re -



dundante. El mecanismo redundante es par la tanta el número S. La 

fuerza gravitacianal na constituye par sí misma a la transferencia, -

sine que actúa unicamente cama un potencial de velocidad, y la velac!_ 

cad está ya incluida en las mecanismos 3 y 4. 



2.4 RADIACIDN (3,4,5). 

La ecuación fundamental que rige la radiación total desde un radi!!_ 

dcr ideal (el "cuerpo negra") fué descubierta empíricamente par Stefan

y deducida teóricamente par Baltzman de las principias termodinámicas: 

dqr "' c::r dAT4 (2.20) 

dende dqr representa el calar transferida par radiación desde un lada

del elemento "negra" de area dA, Tes la temperatura absoluta de la su

perficie, y cr la constante dimensional de Stefan-Baltzman can un valar

de D.1714 x 10-8 BTU/hr-ft2 ªR4• 

Par definición, el cuerpo negra absorbe la máxima energía pasible 

sin importar la dirección ó longitud de anda, se sigue que su emisión -

es igualmente un máxima en tedas las longitudes de anda y en teda direc 

ción. 

Par la tanta, de la ecuación 2.20 se deduce que la radiación total 

emitida par un cuerpo negra es una función solamente de la temperatura. 

El mecanismo en este casa es radiación electromagnética, la cual 

se propaga cama resultada de una diferencia de temperatura y se le lla

ma radiación térmica (4b). La transferencia de energía se puede reali

zar a través de un media, cama puede ser transferida hacia regiones da!!. 

de existe un vacía perfecta. El intercambia de energía radiante puede

ocurrir entre das superficies, entre una superficie y un gas a media 

participante, ó entre varías superficies a fluidas participantes. 

Cuenda das cuerpos intercambian calar par radiación, el intercam-. 

bia de calar es entonces praparcianal a la diferencia en T4• Si el -

cuerpo negra radia hacia una cubierta que la envuelva completamente y -

cuya superficie es también negra (es decir, absorbe teda la energía ra

diante incidente en ella), la rapidéz neta de calar radiante transferi

da está dada par 

(2.21) 

dende T2 es la temperatura absoluta de la superficie de la cubierta. 



Otros tipos de superficies, cnmo por ejemplo, una superficie 

barnizada ó una placa de metal pulida, nu radían tanta energía como -

la de un cuerpo negro. Para toma. en cuenta la naturaleza "gris" de 

taies superficies, se introdujo un nuevo factor llamado emisividad 

CE), que es el coeficiente de la superficie gris, y es igual a la ra

zón de emisión de la superficie gris a la emisión-de un radiador per

fecto a la misma temperatura. 

Por lo. tanto la ecuación 2.21 quedaría expresF1da para el ejem -

pla anterior como: 

q (2.22) 

La emisividad E de una superficie (más propiamente, la emisivi

dad semiesférica total) varía con su temperatura, grado de rugosidad 

y, si es un metal en su estado de oxidación, ver tabla 2.3 (7a). 

TABLA 2.3 

EMISIVIDADES DE VARIAS SUPERFICIES. 

Longitud de onda~ temEeratura Eromedia 

MATERIAL 9.3, 5.41' 3.6.1'- 1.81' 0.6.f'-
100 F sooªF 1oooªF 2sooºF SOLAR 

Fierra: 

Pulida D.06 0.08 0.13 0.25 0.45 

Fundici6n,axidado 0.63 0.66 0.76 

Galvanizada,nueva 0.23 0.42 0.66 

Galvanizada,sucia 0.28 D.90 D.89 

Acera en placar!:!_ 
gasa. 0.94 0.97 0.98 

Oxida 0.96 o.as 0.74 

Fundida D.3-0.4 

Pinturas 
Laca Aluminizada D.65 D.65 

Pinturas Lechosas 0.95 0.88 D.70 0.42 D.35 



Así, para superficies metálicas limpias (5b) la emisividad es de 

D.05 a D.45 a bajas temperaturas, y de D.4 a 0.7 a temperaturas altas. 

Para superficies oxidadas a rugosas es, a bajas temperaturas, de 0.6 a 

0.95 y a altas, de D.9 a 0.95. 

Si ninguna de las das cuerpos es un radiador perfecta y si las -

das cuerpos paseen entre sí una relación geométrica dada, la transfe -

rencia neta de calar par radiación térmica entre ambas cuerpos está d.! 

da par 

(2.23) 

donde F1_2 es un módulo que modifica la ecuación para radiadores per -

fectas de acuerda can las coeficientes de emisión y las geometrías re

lativas de las cuerpos reales. 

Muchas problemas prácticas involucran transferencia de calar par 

radiación a través de un media que es absarvente y transmisor a la vez. 

Las diferentes sustancias de vidria san un ejempla de este tipa de me

dia; las gases san otra ejempla. 

La radiaci6n en las gases difiere de la radiación en cuerpos só

lidas en cierta aspecto. La emisión y absarci6n de energía radiante -

san esencialmente fenómenos de superficie para un cuerpo s6lida, pera 

en el cálculo de radiación emitida ó absorbida par una capa de gases,

deben tomarse en cuenta su espesar, presión y forma, así cama el área

de superficie. 

Muchas de las gases comunes y mezclas de gases, tales cama o2,N2, 

H2, aire seca, etc., tienen moléculas simétricas y san prácticamente -

transparentes a la radiación térmica, es deciP, ni emiten ni absorben

cantidades apreciables de energía radiante a temperaturas de interés -

práctica. 

La radiación en gases heterapalares y vapores tales cama co2, -
H2D, so2, CD, NH3 , hidrocarburos y alcaháles es de importancia. Mien

tras las sólidas radian en todas las longitudes de anda del espectra,

las gases emiten y absorben radiaci6n únicamente entre angostas regiones 

de longitudes de anda llamadas bandas (7b). 



2.5 INTRDDUCCION AL LENGUAJE FORTRAN IV ( 8 ,9) 

Cuando se quiere resolver un problema utilizando una computadora 

se debe seguir un proceso que se describe a continuación. 

1) 

a) Definir el problema que queremos resolver, es decir, conocer

con claridad cuáles son los datos que se le suministrarán y -

los resultados que se desean obtener. 

b) Decidir el método que se utilizará para resolver el problema. 

c) Hacer un diagrama de flujo que describa el procedimiento as~ 

guir. 

d) Escribir las instrucciones para la computadora. Se han desa

rrollado lenguajes que utilizan palabras en inglés que redu -

cen el número de instrucciones-conocidas como declaraciones-

y son fáciles de leer y comprender. 

e) Añadir al programa ¡as instrucciones operacionales particula

res de la máquina, como son: clave del usuario. 

f) Pasar todo el conjunto: programa, datos e instrucciones oper.!!. 
cionales a un medio a partir del cual pueda leerlo la comput.!!_ 

dora. Por ejemplo perforar tarjetas. 

g) Compilación y ejecución del programa. La compilación es un -

proceso llevado a cabo por un programa llamado compilador. Si 

no hay ningún error de sintaxis al compilarse el programa, és 

te será ejecutado. 

ELEMENTOS DE DIAGRAMAS DE FLUJO 

Los elementos que describen un algoritmo son: 

Bloque inicial y final. ( ____ ~) 

Este bloque se utiliza cada vez que se empieza o se termina la -

solución de un problema. Un diagrama de flujo debe tener un bloque -

con la palabra "EMPIEZA", y por lo menos uno con la palabra "TERMINA". 

También se utiliza para la declaración STOP ("ALTO"). 
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II) Flecha de flujo. 

Esta flecha indica el órden en que los pasos para resolver el pr,E_ 

biema deben de ser tomados. La dirección puede cambiar muchas veces, -

entonces se deben añadir flechas adicionales. 

III) Variables. Letras que tienen el mismo significado que en algebra. 

lV) Expresiones. Una expresión en un diagrama de flujo se construye a 

partir de variables previamente definidas (ésto es, que tengan valores

numéricos asignados) y operadores algebraicos. 

V) Bloque procesador. 

En este s!mbolo se ponen los cálculos necesarios para resolver el 

problema. Este tipo de bloque debe de tener por lo menos una flecha de 

entrada y solo una de salida. 

VI) Bloque de entrada y salida. \__J 
Este simbolo se utiliza siempre que se lea información o se impr!, 

man resultados por cualquiera de los medios mencionados. Este tipo de 

bloque debe tener por lo menos una flecha de entrada y sólo una salida. 

VII) Bloque de decisión. 

C) 
Este bloque plantea una pregunta que puede ser contestada "Si" 6 

11 1110 11 • La pregunta en general se hace en términos de variables ya defi 

nidos en el diagrama de flujo. Debe tener por lo menos una flecha de -

entrada y exactamente dos de salida. 

VIII) Anillo DO, se representa por el siguiente bloque. 

<_) 
Donde en el casillero superior se pone la inicialización de la va 

riable de control, en el central se hace la comparación con el límite -

superior y en el inferior se incrementa la variable de control. 



CAPITULO III 

BASES DE CALCU~O. 

El presente capitula enfocará su desarrolla a presentar, esencia.!, 

mente, las ecuaciones matemáticas que correlacionen aisladamente cada -

mecanismo de transferencia de calar presente en un tanque de almacena -

mienta can calentamiento interna. Cuando se estime conveniente, dichas 

~cuacianes serán acompañadas par una breve descripción para la cual fu~ 

ron desarrolladas. Solamente en las casas necesarias se implementarán-

1?cuacianes que par su complejidad y/a laboriosidad, conduzcan a simpli-

~icar el procedimiento de cálculo. 

3.1 CONDUCCION (EN ESTADO ESTABLE) 

Se le llama estada estable al casa de transferencia de calar en -

que el tiempo na es un factor (3b). 

3.1.1. PAREDES PLANAS, CONDUCCION UNIDIMENSIONAL. 

Se puede.usar la ecuación de la razón de Faurier (Ec. 2.1) P!!. 

ra determinar el flujo de calar par una pared plana. Dada que 

en el casa de estada estable qx es constante, se puede separar 

e integrar directamente esta ecuación cama. 

la que dá 

qx (, dX = - k AJT dT 

)a T0 

qx = U 
L 

(3.1) 

donde L/kA es la resistencia t~rmica Rt' y A/Les llamada faE_ 

ter de forma. 

3.1.2. SOLUCIONES INTEGRALES DE CONDUCCION DE CALOR EN DOS V TRES DI

MENSIONES. 

Cuando las fronteras de un sistema san irregulares a cuando la 



temperatura a la larga de una frontera na es uniforme, un tr~ 

tamienta unidimensional puede na ser satisfactaric. En tales 

casas, la temperatura es una función de das y aún posiblemen

te de tres coordenadas. 

Lu~ sisL~mas de canducci6n de calar en das y tres dimensiones pue

den tratarse par métodos analiticas,gráficas,analógicas y nu~éricas. 

De las métodos anteriores sala serán presentadas las soluciones 

analiticas de algunas ejemplas reportadas en la literatura. Las resul

tadas para varias casas se dan en la tabla 3.1. 

Una saluci6n analitica de un problema de conducción de calar debe

rá satisfacer tanta la ecuación general de conducción de calar cama las 

condiciones de frontera especificadas par las condiciones físicas del -

problema particular. 

En un sistema bidimensional donde Únicamente das temperaturas lÍm.!_ 

tes san involucradas, podemos definir un factor de forma 5 tal que. 

q = k SAT Total (3.2) 

TABLA 3.1 FACTORES DE FORMA PARA LA CONDUCCION (Se). 

CONFIGURACI ON 

Esfera de diámetro D can el centra 
a una distancia Z debajo de la su
perficie¡ Z positiva. 

Cilindra horizontal de longitud L 
y diámetro D, can su eje a una di~ 
tancia Z debajo de la superficie• 

Disco circular de paca espesar, de 
diámetro D, muy par debajo de la -
superficie. Aproximada en un 10% •• 

Tona horizontal de diámetro media -
Dm y espesar V, can el eje a una -
distancia Z debajo de la superficie 

Rectángula horizontal de pa~a espe 
sar,de ladas mayar y menar D1 y D2, 
enterrada muy par debajo de la su
perficie. 

• Una solución más exacta es. 

•• Una solución más exacta es 

FACTOR DE FORMA 5 

2 TI D 
(1 - D/4Z) 

2 TI L 
Ln (4z/D 

4 D 

2 TI 2 Dm 
ln c4Z/v ) 

Z > V I Dm °i 20 V 

2 TI D1 
ln (2 IlZ/D2) 

D1>> D2,z> 2 D2 

2 TI L 
Arg Ch(2Z/D) para L 

4.44 D 
1 - D 

5.66 Z 

z 
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3.2 CONVECCION 

3.2.1 COiNECCION NATURAL 

Se mencionó que el fen6mena de convección natural involucra el ínter 

cambia de calar entre un fluida y una frontera adyacente cuando ocurre m.!!_ 

vimienta del fluida debida a las diferencias de densidad ca~a resultada -

ael intercambia de energia (ver figuras 3.1 y 3.2). La orientación y la 

geomctria del limite sólida san de primordial importancia. 

SUPERFICIE PLANA VERTICAL: 

El número media de Nusselt para un fluida can Pr 0.733, para una -

µlaca vertical calentada está dada par 

NuL = 0.478 GrL114 (3.3) 

'/ es la exprPsión para el parámetro local, desarrollada par Palhausen; 

donde Oc). 

gL3 (Ta-Ta0) 

\/2 T""' 

Ta es la temperatura de la parP.d 

T es la temperatura del fluida 

V es la viscosidad cinemática. 

(3.4) 

Schuh (10) extendió las resultadas de Polhausen para valares de Pr hasta 

1000, ver tabla 3.2 

TABLA 3.2 NUm.PARA CONVECCION NATURAL ADYACENTE A UNA PLACA 

VERTICAL CALENTADA. 

Pr NuL / GrL1/4 N / G 1/4p 1/4 uL rl r 
0.73 0.478 0.517 

10 1.09 0.612 

100 2.06 0.652 

1000 3.67 0.653 

Eckert y Jacksan (11) sugirieran las siguientes relaciones de corre

lación para placas verticales cama para cilindras san: 

NuL = 0.555 (Gr Pr)114 

para Gr Pr ( 109 

(3.5) 
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y Nul = D.0210 (Gr Pr) 215 

para Gr Pr ) 109 

(3.6) 

¡; 

Las ecuaciones para placas verticales también pueden usarse para -

calcular coeficientes de transferencia de calor por convección libre des 

:e superficies verticales de cilin~ros, con suficiente aproximación. 

S~PERFICIES PLANAS HORIZONTALES (5,3d) 

Para placas calientes hacia arriba o placas frias dirigidas hacia -

abajo, en el rango 105 ( GrL PrL ( 2 x 10 7 (laminar) 

V, en el rango 

1/4 
= 0.54 (GrL Pr) 

7< ( 10 2 x 10 GrL Pr 3 x 10 

(3. 7) 

( turbulento) 

(3.8) 

La longitud característica es la longitud de un lado de una superf,! 

cie cuadrada, la media de una superficie rectangular, ó 0.9 por el diáme 

tro de un área circular. 

EXPRESIONES SIMPLIFICADAS PARA LA CONVECCION NATURAL EN El AIRE (5,3c). 

Para distintas orientaciones, geometrías y condiciones de flujo se

gún se indica por la magnitud Gr Pr, Me Adama sugirió los siguientes va

lores, ver tabla 3.3, simplificados para el aire, de acuerdo con la si -

guiente ecuación. 

h = A (3.9) 

en donde A y b son constantes, dependiendo de la geometria y condiciones 

de flujo, y Les la longitud significativa en Ft,que tambi~n es función

de la geometria y del flujo. 

• 



GEOMETRIA 

Superficies Verticales 

(Planas y Cilindras) 

Planas Horizontales 

(Placas calientes hacía 

arriba) 

ó (placas frias hacía 

abaja). 

(Placas frías hacia -
arriba ó placas calie!:!_ 

tes hacía abaja). 

TA 8 LA 3.3 

RANGO APLICABLE 

7 ( ( 10 2x10 GrLPr 3x10 

5 10 3x10 ( GrLPr ( 3x10 

A 

D.29 

0.19 

0.24 

D.27 

. 'J.22 

0.12 

b 

1/4 

1/3 

L 

Altura 

1 

1/4 Longitud 

del lada 

1/3 1 

1/3 1 

1/4 Longitud 

del lada 

Las valares de h determinadas usando las valares de la tabla 3.3 -

en la ecuación 3.9, tienen las dimensiones de BTU/Hr ft 2-ªF. La difere!:!_ 

cia de temperaturas es la que hay entre la pared y el aire en ªF. 

CONVECCION NATURAL EN PLACAS VERTICALES PARALELAS (3,4,5 y 7). 

Las nervaduras de enfriamiento de algunas dispositivas industria -

les tales cama transformadores, radiadores de calentamiento, etc., pue -

den frecuentemente idealizarse par placas planas, paralelas, separadas -

par la distancia G , ver figura 3. 3. 

¡:~ r 
1- s -f 

FIGURA 3.3 



Cuando una diferencia de temperatura ~Tw· = T1 - T2 se impone so

bre el fluido, se experimentará transferencia de calor. En ésta figura 

(Fig. 3.3), el número de Grashof se calcula como: 

Gr (3.10) 

donde ges la aceleración de la gravedad, /J es el coeficiente de expa!:!_ 

sión térmico, (T1 - T2) es el gradiente de temperatura y V es la visco 

,idad cinemática. 

A números de Grashof muy bajos, la transferencia de calor ocurre -

principalmente por conducción a través de la capa de fluido. Cuando el 

número de Grashof aumenta, se encuentran diferentes regímenes de flujo, 

con un aumento progresivo de transferencia de calor como se expresa a -

través del número de Nusselt 

Nu ¿]_ 
= k (3.11) 

Me Gregor y Emery (15) obtuvieron las siguientes correlaciones em

píricas, para predecir la transferencia de calor a un número de líquidos 

en condiciones de flujo de calor por unidad de área constante. 

Flujo en capa límite laminar: 

Nu 0.42 (Gr¡ Pr)114Pr0•012 

¡:ara QW = constante Y, 

104 (Gr1Pr < 107 

1 < Pr < 20,000 

10 ( L/¡ < 40 

Flujo en capa límite turbulenta: 

Nu = 0.046 (Gr Pr)113 

para qw = constante 

106 ( Gr& Pr ( 109 

1( Pr (20 

1 ( L /S ( 40 

~s rº-3º 
(3.12) 

(3.13) 
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La transferencia de calor por convección libre laminar entre dos 

placas verticales ha sido investigada por Elenbaas (16), sus resulta

dos se muestran en la figura 3.4. 

La ordenada es Ñü, el número promedio de Nusselt hcb/k y la ab_! 

cisa es el número de Grashof Grb, el número de Prandtl y la razón de 

la distancia entre las placas by su altura L. Todas las propiedades

físicas excepto (3 están evaluadas a la temperatura de superficie Ts. 

El coeficiente de expansión térmica/3 está evaluado en T5 

La curva de la figura 3.4 puede ser correlacionada aproximadame!! 

te por las siguientes ecuaciones: 

Nub 0.0716 (Grb Pr b/L)0. 9B5 (3.14) 

0.1 < Grb Pr b/L ( 10 

Nub = 0.1960 Grb Pr b/L)0.5528 (3.15) 

10 < Grb Pr b/L ( 100 

Nub = 1.0952 Grb Pr b/L)0.2036 (3.16) 

102 ( Grb Pr b/L ( 105 

Las tres ecuaciones anteriores 3.14, 3.15 y 3.16, han sido selec

cionadas para calcular el coeficiente en las aletas. 

Sin embargo, desde un punto de vista ideal, las aletas se encuen

tran ordenadas en forma simétrica; en cualquier punto de la aleta, de -

su base al extremo de ella misma, la tenperatura de una aleta es igual

a la temperatura de la aleta adyacente en ese mismo punto. Lo cuál nos 

conduce a un gradiente de temperatura igual a cero, ver figura 3.6. 

Por lo tanto, para ser congruentes con la figura 3.4, siguiendo -

que la dirección del flujo de.calor es en la dirección de temperatura -

decreciente y la separación entre los planos sigue el mismo sentido que 

los movimientos de convección natural entre las aletas. Tomaremos qué, 

la magnitud B ó altura de aleta, así llamada (ver inciso 3.5); puede -

ser referida a la separación que existe entre dos planos, uno real for

mado por la pared del tubo, y uno imaginario formado por la sección - -
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achurada en la figura 3.6. Donde, la temperatura mayor es la de la b!_ 

se (tubo-aleta) y, la del plano imaginario es la del liquido circunda!l_ 

te. 

Por lo tanto, el gradiente de temperatura que origina los movi -

mientas de convecci6n natural, deberá ser la diferencia de temperatura 

que exista entre los dos planos de referencia. V, qué el movimiento -

de convecci6n natural "perpendicular" al tubo y a su vez "paralelo" a 

las aletas, es mayor, como se tratará de demostrar (caso I); que el m~ 

vimiento originado entre las aletas perpendicularmente a ellas, debido 

a un gradiente de temperatura entre la aleta y el fluido entre ellas -

(caso II). 

Partiendo de que, para los dos casos anteriores el gradiente de 

temperatura es el máximo disponible, y la temperatura promedio de la -

aleta es igual a la temperatura de su base. Para el modelo de dos pl~ 

cas verticales paralelas tenemos: 

la ecuaci6n general es 

Nu c (Gr Pr b/L)ª 

donde nuestra única variable es by Gr que depende de b, analizando el 
lado derecho de la ec. dentro del paréntesis. 

Si b = B (caso I) 

Gr g/3 6T máx 

de esta forma se vé que el producto Gr.B se debe analizar. 

51 b X/2 (caso II) 

Gr g 4 ~ T máx (X/2)3 
...¡2 

51 B) X/2, como usualmente ocurre entre los tubos aletadas ver -

tabla 3.4, entonces: 
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TABLA No. 3.4 

·--
DIMENSIONES V SUPERFICIE DE TUBOS CON ALETAS LONGITUDINALES 

TUBO SUPERFICIE ESPESOR NUMERO SUPERFICIE DEL TUBO ALETADD (ft2/r~ lineal) 
Fi LISA DEL - MIN.DE DE 

TUBERIA TUBO Ft2/Ft LA PARED ALETAS ALTURA DE LA ALETA LONGITUDINAL, PULG. 
PULG. 

1/4 11 3/B" 1/2 11 3/4 11 1" 'l-1/4 11 1-1/2 11 

3/4 in.DO .196 .OB3 12 .696 .946 1.196 1.696 2.196 2.696 3.196 
16 .B63 1.196 1.529 2.196 2.B63 3.529 4.196 

7/B in.DO .229 .DB3 12 .729 .979 1.229 1.729 2.229 2.729 3.229 
16 .896 1.229 1.562 2.229 2.896 3.562 4.229 
20 1.062 1.479 1.895 2.729 3.562 4.395 5.229 

1 in. DD .262 .083 12 .762 1.012 1.262 1.762 2.262 2.762 3.262 
16 .928 1.262 1.595 2.262 2.928 3.595 4.262 
20 1.095 1.512 1.928 2.762 3.595 4.428 5.262 

1-1/2 in.I.P.S .497 .109 24 1.497 1.997 2.497 3.497 4.497 5.497 6.497 
1.9 OD 28 1.664 2.247 2.831 3.997 5.164 6.331 7.497 

36 1.997 2.747 3.497 4.997 6.497 7.997 D.497 
2 In.I.P.S. ,622 .154 24 1,622 2.122 2.622 3.622 4.622 5,622 6.622 
2.375 DD 36 2.122 2.872 3.622 5.122 6,622 B,122 9,622 

40 2,288 3.122 3.955 5.622 7,288 8.955 10.62~ 
2-1/2in,I.P.S. ,753 .203 24 1.753 2.253 2.753 3.753 4.753 5,753 6.753 
2.875 OD 36 2,253 3.003 3,753 5.253 6.753 8.253 9.753 

48 2,753 3.753 4.753 6.753 8,753 10.753 12.753 
3 in.I,P.S. ,916 .216 24 1.916 2.416 2.916 3.916 4.916 5.916 6.916 

3,500 DD 48 2.916 3.916 4.916 6.916 8.916 10,916.12.916 
56 3.250 4,416 5.583 7,916 10.250 12.583 14,916 

3-1/2in.J.P.S. 1.047 ,226 36 2.547 3,297 4.047 5.547 7,047 8.547 10.047 
4,000 DD 48 3,047 4,047 5.047 7,047 9,047 11.047 13.J47 

56 3,380 4.547 5,714 8.047 10,380 12.714 15.047 
4 in.I.P.S, 1.178 .237 48 3,178 4.178 5.178 7,178 9.178 11,178 13.178 

4,500 DD 56 3,:,11 4.678 5.845 8,178 10.511 12.845 15,178 
64 3,845 5,178 6.511 9.173 11.845 14.511 17.178 

6 in.I.P.S. 1,734 .280 48 3,734 4,735 5. 734 7.735 9.735 11.735 13,734 
6,625 DD, 60 4.235 5,485 6.735 9,234 11.735 14.234 16.735 

72 4.735 6.235 7,735 10.734 13,734 16.735 19.735 
9 in.I.P,S, 2.258 .322 60 4,758 6,009 7.258 9.758 12.258 14.758 17.25B 
8,625 OD. 80 5.591 7.259 8,924 12.258 15.591 18.924 2~.258 

84 5.758 7.508 9.258 12.758 16,258 19.758 23.258 
w .. 



reduciendo los términos iguales (constantes), nos queda 

83 • B 

(X/2)3 • X/2 

á 

Por lo tanto, el movimiento de convección natural que determina el 
coeficiente en las aletas es el qu.e comprende a b = B¡ donde Bes la al
tura de la aleta. 

Por ejemplo para un tubo de 3/4 de pulgada O.E. con 12 aletas,de -

al tura a) 1/4 in., b) 1 1/2 in. Despreciando el espesor de las ale -
·;as. 

a) eo.25)4 

en x o.?5/12 x 2>4 • 42.05 

b) 
e 1.5 >4 

en x o.?5 112 x 2> 4 
= 54496.1 >) 1 

NOTA: Un análisis te6rico se desarroll6 en el apéndice A, al fi
nal de esta tesis; como alternativa de calculo del coeficiente -
de película por conveéci6n natural a partir de una ecuaci6n de -
convecci6n forzada para el lado ~xterno de tubos con aletas lon-
gitudinales. • 



'.:: 
3.2.2 CONVECCION FORZADA 

Transferencia de calor con flujo alrededor de superficies planas 

(3f 1 ?C y d). 

Para el flujo de capa límite laminar (ver figura 3.7) en una placa 

plana isotérmica, los números local y medio de Nusselt están dados por: 

y 

0.332 ReX112 Pr113 

0.664 Rel112 Pr113 

(3.17) 

(3.18) 

respectivamente, usando la temperatura de la película para la evaluación

de la propiedad. Estas ecuaciones son válidas para fluídos con números de 

Prandtl en el rango de 0.6 ( Pr ( SO. 

Para la capa límite turbulenta en una capa plana, los números local 

y medio de Nusselt se pueden expresar por 

(3.19) 

y 
N O 036 R 4/5 p 1/3 
ul = • el r (3. 20) 

Cuando se considera una superficie sobre la que el flujo de capa l!, 
mite es tanto laminar como turbulento (fig. 3.B) se debe usar una combina

ción de las ecuaciones anteriores 3.18 y 3.20. La transición entre flujo
laminar y flujo turbulento dentro de la capa límite ocurre en donde el nú-

.mero local de Reynolds Rex llega a un valor de aproximadamente de 1x106(3f) 

Para u.na placa determinada de longitud L y ancho W, L es la longi -

tud caracter!stica. V para un área circular se recomienda que L = 0.9 por 

el diámetro. 

FLUJO CRUZADO (3g, ?e). 

FLUJO CRUZADO A UN CILINDRO UNICO. 

La variación de la conductancia por unidad de superficie, alrededor -

de un cilindro ó de un esfera, depende de la posición angular ~!rededor de 
dicho cuerpo, (~er figuras 3.9, 3.10 y 3.11). 
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DIRECCION llEL FLUJO 

-------oH-=:-r--+:!+-+:!t-++=eHr¼:l!=!,\t_-... +-...J+t-t-t-t-H180 

FIGURA 19 NUMER>S LOCALES DE NUSSELT PARA UN SOLO CILINDRO CON FLUJO CRUZADO A 

NUMEROS !E REYNOLDS BAJOS. DE E. R. ECKERT Y E. SOEHNGEN, TRANS A.S.M.E.74 
(1952):346 

(38 
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Para nuestras aplicaciones prácticas, no es necesario conocer el 

valor local de hco, sino que es suficiente evaluar el valor promedio de 

la conductancia alrededor del cuerpo. 

1.- Hilpert, midió exactanente las conductancias promedio para aire, -

fluyendo sobre cilindros con diámetros comprendidos de 0.008 11 hasta cer 

ca de 611 , relacionándose por medio de la siguiente ecuación. 

(3.21) 

donde C y n son constantes emp1r1cas cuyos valores numéricos varían con 

el número de Reynolds, como se muestra, ver tabla 3.5. 

T A 8 L A 3.5 

ReDf c n 

0.4 - 4 0.891 0.330 

4 - 40 0.821 D.385 

40 - 4,000 0.615 0.466 

4000 - 40000 D.174 0.618 

40000 - 400000 0.0239 0.805 

ee deben evaluar las propiedades del fluído a la temperatura de película. 

F~UJO CRUZADO EN CILINDROS VERTICALES (12). 

Las pérdidas de calor por convección para una superficie aislada 

y el aire, y la velocidad a la cual pasa sobre dicha superficie ae tiene 

la siguiente ecuación. 

(1 )D.2 (rlav) 0.1B1 ¡ = Qcv = C ir 
1.266 1/2 

Ar (1 + 1.277v) (3.22) 

donde Ces una constante que depende de la forma de la superficie. Los

valores de esta constante son: 1.016 para cilindros horizontales, 1.235-

para grandes cilindros verticales, 1.394 para planos verticales, 1.79 P!. 

ra planos horizontales hacia arriba, y 0.89 para planos horizontales ha

cia abajo. 
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Una ecuaci6n más simple, pero también más inexacta es la ecuación -

de Langmuir. 

5/4 1/2 Qcv = D.296 (Ts - Ta) (1+1.277 v) (3.23) 

donde Ts es la temperatura de la superficie ºF, Ta es la temperatura del 

aire ºF, y ves la velocidad del viento en millas por hora. 

CDNVECCIDN CON AGITACIDN MECANICA (13) 

El movimiento de un liquido producido por un agitador puede ser us~ 

do para homogenizar la temperatura de el líquido calentado internamente -

dentro de un recipiente, como para incrementar la velocidad efectiva de -

transferencia de calor. El calor puede ser su~inistrado o absorbido del 

fluido de proceso por contacto con una superficie que es calentada o en -

friada respectivamente. La configuración de la superficie y la operación 

del agitador son ambos influencia para la velocidad de transferencia de -

calor. 

Han sido publicadas diversas correlaciones de transferencia de ca -

lar, pero la relación más general encontrada para el número de Nusselt en 

recipientes enchaquetados es 

.t!.il _ (º)~D.66 ~i 0.33 
k - o.as ~ ~ )-D.56 ( % ) D.13 (JL)°.14 

(3.24) 

3.3 RADIACIDN TERMICA~ 

Las pérdidas de calor por una superficie caliente al aire, con una 
relaci6n geométrica (factor de forma) unidad y con una emisividad E, se -

expresa por la siguiente relación. 

•: • 0.1713 E [ rs;~~D 
4 Ta+460 41 BTU 2 

100 J 'Hr ft 
(3.25) 

considerando al medio ambiente completamente absorbente, y excluyendo la
posibilidad de alguna superficie reflectiva cercana a nuestro objeto radi~ 

dar. 
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3.4 CONDENSACION (3,4,5,7,14). 

La condensación ocurre cuenda se mantiene una superficie a una tem

peratura inferior a la de saturación de un vapar adyacente; el liquida 

que se condensa se receje en una superficie harizantal plana a fluye baja 

la influencia de la gravedad si la superficie y su orientación la permi -

ten. 

El liquida condensada se extiende y fama una pel1cula majando tada 

la superficie. A este tipa de condensación se le canece cama condensación 

de película. Cuenda el líquida na maja la superficie, la condensación se 

farma par media de gatitas que corren a la larga de una superficie incli-

nada, incarparándase can atrae gatitas que tacan. Esta es la condensa -

ci6n par gatea. Es difícil legrar la condensación par gatea y mantenerla 

durante periadas extendidas; •normalmente" se diseña al equipa que inval.!:!. 

era el fenómeno de candensaci6n en base a que ocurre la condensación de -

pel1cula dende el calar se transfiere de la superficie intermedia vapar -

líquida hacia la superficie, solamente par canduccián. Par la tanta, la 

rapidéz del fluja depende principalmente del gruesa de la película de can 

aensada, que a su vez, depende de la rapidéz a que el vapar se está can -

aensanda y de la rapidéz can que el condensada se aleje. 

El valar promedia de la canductancia h, para un vapar candensandase 

sabre una placa vertical de altura L y anchura unidad en régimen laminar

y condensación tipa película es: 

dende: 

iic = D.943r f 1 cf 1-fv)g hfg k3J I¡ 1 L (Tsv - Ts) 

3 h'fg = hfg + 8 Cp (Tsv - Ts) 

(3.26) 

(3.27) 

Supanienda que el gradiente de temperatura es lineal, las propiedades fí
sicas de la película del líquido deben evaluarse en el promedia aritméti
ca de la temperatura del vapar y de la pared. 

Aunque la ecuaci6n anterior se hiza especificamente para una placa 

plana vertical, es también válida para superficies interiores a exteria -

res de tubas verticales, si el diámetro del tuba es grande comparada can

el espesar de la pel1cula. 



El flujo turbulenta, puede establecerse en la parte inferior de 

una superficie vertical, cuando su número de Reynalds del condensada ex

cerlP. a un valar crítica de alrededor de 2100; (ver figura 3.12). 

El coeficiente de transferencia de calar local para flujo turbulen 

ta, puede evaluarse can la ecuaci6n. 

hx = o.056 f j,c ) º· 2 k / g p ( 
3 2 )1/3 1/2 

p2 rf (3.28) 

donde el número de Reynalds de la película de condensada puede escribir

se cama: 

Re 

donde 

4 re 
/e 

efe - f v)} Ó 3 

fe 
y 6 es el gruesa de la placa de condensada. 

S = ( 4,f e k X (Tsv - Ts) J 114 

~ re (fe -f V) h I fg 

(3.29) 

(3.30) 

(3.31) 

sustituyendo las ecuaciones 3.30 y 3.31 en hx, e integrando para L1= X -

can un Re= 2100 a L = L y dividiendo entre el área, se puede obtener el 

coeficiente promedia de transferencia de calar para el régimen turbulen-

ta. 

he = ( L=L 

J L=x hx dx 

(L - X) 
(3.32) 

Un coeficiente conservador para ii'c, ampliamente utilizada par Kern

(14) de 1500 BTU/Hr Ft2 ªF para vapor de agua, es también utilizada en -

el presente trabaja. 
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3.5 SUPERFICIES EXTENDIDAS (14) 

El uso de superficies extendidas en equipos industriales es parti 

cularmente importante porque estas extienden la. superficie disponible,

aumentando la transmisión total de calor. A las tiras de metal que se 

emplean para extender las superficies de transferencia de calor se les

conoce genéricamente como aletas. 

Dada ésta característica de las aletas de aumentar la transmisión 

del calor, la diferencia de temperatura efectiva entre el fluido y la -

aleta es menor que la del fluido y el tubo. 

Existen diversos tipos de aletas como son: 1).- Aletas longitudi 

nales (estudiadas aquí), 2).- Aletas transversales, 3).- Aletas dis -

continuas, 4).- Dientes o espigas, 5).- espinas. 

Los materiales comunes de fabricación (17), tanto para el tubo,c.9.. 

mo para las aletas ó incluso una combinación de materiales de tubo y -

aleta diferente pueden ser: 

Acero al carbón 

Molibdeno al carbón 

Aleaciones de Acero al bajo 
cromo. 

Acero inox. (serie 300 ó 400) 

níquel 

Monel 

Inc::mel. 

Hastelloy. 

Los espesores de aleta longitudinal más común varía de 0.035" 

hasta o.osn. 

Las aletas longitudinales se emplean más comunmente en problemas 

que involucran gases y líquidas viscosos ó cuando en el reducido flujo

de uno de los medios de transferencia se originan flujos laminares. 

Para obtener el calor total removido por el tubo aletada, el ca -

lar que fluye de la aleta con un coeficiente h, debe ser finalmente com 

binado con el que fluye del tubo sin aletas considerando el diámetro ex 

terior. 



Debido a que no existen temperat~ras simples de referencia en la 

parte exterior de los tubos aletadas, es conveniente usar el diámetro -

interior del tubo como superficie de referencia a la que los coeficien

tes locales se corrigen para el mismo flujo térmico. 

Una ecuación que dá directamP.nte el coeficiente de transferencia

de calor en el interior de un tubo de superficie extendida que es equi

valent~ al valor del coeficiente de transferencia de calor combinado en 

la superficie exterior del tubo es: 

(3.33). 

donde: 

.(\ es la eficiencia balanceada, aplicada Únicamente a la aleta y nÓ 

a le porción del tubo entre ellas. 

Íl = tanh (Mb) 
Mb 

M (hZ/k A )112 
z z 

Z perímetro de una aleta. Ft/Ft lineal. 

Z 2 ft/ft lineal de aleta longitudinal. 
kz conductividad térmica de la aleta, BTU/Hrft2 (ºF/Ft). 

P2 área transversal de una aleta, ft 2/ft lineal. 

P.z = Ez , ft2/ft lineal de aleta longitudinal. 

Ez ,espesor de la aleta longitudinal, ft. 

~f Area de las aletas long., ft2/ft lineal. 

Af = 2Nb 
N número de aletas por tubo 
b altura de la aleta, ft 

Ao .área lisa externa del tubo, ft2 /ft lineal. 

Ao = Il Do - NEZ 
Do diámetro externo del tubo, ft. 

ADi superficie interna del tubo, ft 2/ft lineal 

Di diámetro interno del tubo, ft. 
h coeficiente (extr.) de transferencia de calor de la aleta. 



El valor del coeficiente hfi asi corregido representa el coeficien 

te hf para el tubo liso y las aletas, referido al di~metro interno 

De acuerdo con la configuración aleta-tubo, se propone calcular el 

coeficiente "compuesto" tanto para ls aleta como para el tubo liso de -

la siguiente man~ra, es decir: 

( ( ) -1 '")-1 hf = h aleta+ h tubo ~ RD~ (3.34) 

donde RD0 es el coeficiente de ensuciamiento externa; las propiedades -

fisicas para el coeficiente hf se evalúan a la temperatura del film. 



3.6 ECUACIONES COMPLEMENTARIAS DE CALCUlO 

RESISTENCIA TERMICA DE LOS TUBOS ALETADOS. 

La resistencia térmica de los tubos aletadas puede ser resuelta 

por analogía de resistencias eléctricas. Para la cor.ducción, la resis 

tencia se define como: 

(3.35) 

donde E repr~senta el espesor de la placa, ka la conductividad térmica 

jel material por el cual fluye calor, y A el área perpendicularmente -

al flujo de calor. Por lo tanto la resistencia de una aleta quedará -

:!xpresada por: 

Altura de aleta 
RA = AA KA (3.36) 

Para un tubo de poco espesor comparado con su diámetro 

(3.37) 

Nuestro problema en este sentido, reside en que nó existe una -

superficie de referencia en la superficie exterior. Por lo tanto, la 

resistencia térmica del metal, asi como la debida al coeficiente de P!. 

licula y al factor de obstrucción externo deberán referirse a una su -

perficie común (14), y ésta es la superficie interna del tubo (ADI). 

Partiendo del hecho anterior, la ecuación de flujo de calor pa

ra este tipo de problema puede escribirse: 

conde RTDTAL = R'. 
l 

Q = 
TTotal • ADITotal 

+ •••• + R' N 

R' i 

¿R•. 
l 

(3.38) 

(3.39) 

Combinando las resistencias del tubo y aleta, como resistencia -

serie - paralelo: 

R'i = R•T + R'A en serie (3.40) 

R' metal 
1 

1 + 1 en paralelo 
-R-,--R-,-

i T 

(3.41) 



Las demás resistencias R1 quedarán como se indica: 

R1vapor = 1/H vapor (3.42) 

R1Liq = 1/ Hfi (3.43) 

R1 D~ = RD~. ADI /(AA+ AT) (3.44) 

R'DI = R DI (3.45) 

El coeficiente total de diseño UDI referido al diámetro inte!. 

no es igual al inverso de RTDTALº 

CAIDA DE PRE5ION PERMISIBLE PARA UN VAPOR CONDENSANTE 14• 

En la condensación de un vapor puro saturado, el vapor entra al 

condensador a su temperatura de saturaci6n y lo deja cama liquida. La -

caída de presión es obviamente menor que la que resultaría de calcularla 

para un gas a la gravedad especifica del vapor de entrada y mayor que la 

que se computaría usando la gravedad especifica del condensado a la sal.!, 

da. La velocidad masa del vapor de entrada y del liquido que sale son,

sin embarga, las mismas. En ausencia de correlaciones más extensivas se 

obtienen buenos resultados usando para la velocidad masa el peso total -

del flujo y la gravedad especifica promedio entre la entrada y la salida. 
Este método puede simplificarse más todavía como sucedé en la condensa -

ci6n de vapor de agua, tomando la mitad de la caída de presión convencio 

nal ca~putada enteramente de las condiciones de entrada. Esto es, para 

condensación en tubos (14). 

1 F Gt2 Ln 
2 10 5.22x10 De 5 

(3.46) 

donde 5 es la gravedad especifica para el vapor, fes el factor de fric

ci6n en el tubo en Ft2/PLg2, Les la longitud del tubo ~n Ft, es el nÚm!_ 

ro de pasos por los tubos (en este caso n=1), De es el diámetro interno 

en Ft; la gravedad especifica del vapor se calcula como 5=densidad vapor/ 

densidad agua; Gt es la ~asa velocidad del fluida,6.Pt en LB/Pulg2• La

ecuación anterior esté del lado segura, puesta que la masa velocidad del 
vapor disminuye casi linealmente en presencia de grandes~t desde la en

trada a la salida, mientras que la caída de presión disminuye con el CU.!!, 

drado de la velocidad. 



El factor de fricción de calculó de acuerdo a las siguientes ecua -
ciones, correlacionadas para este caso 14 

para NRe ( 1000 

f 0.5/Re (3.47) 

para NRe ) /1000 

f = 3.B2x1D-5 + 5.69 x 10-3 Re-0•343 , F~2
2 (3.48) 

in 

donde el NRe se calculé a las condiciones de entrada. 

ECUACIONES DE CALCULO DE PROPIEDADES FISICAS PARA HIDROCARBUROS LIQUf 
DOS DERIVADOS DEL PETROLEO. 

1.- Conductividad térmica, 2 BTU/Hr-Ft. (ºF/Ft). 

Los siguientes datos fueron extreidos de la figura ( 14) No. 1 

(pg. 108), D.A. Kern, PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR, C.E.C.S.A., 

'1a. Impresión. 

K BTU/Hr ft2 (ºF/Ft). 

Temperatura ºF 

ºAPI oºF 600 ºF 

70 0.097 º·ºª 
60 0.0925 D.076 

50 O.DBB D.0725 

40 O.OB3 0.0665 

30 0.07B 0.0642 

20 0.0735 D.06 
10 0.0665 0.056 

Pera la cual, fué correlacionada la siguiente ecuación: 

kAPI = 0.063657 + 4.767Bx1D-4 ºAPI - 1.95476x10-5T - 1.2619Dx1o-7ºAPI-T 

(3.49) 

su coeficiente de correlación promedio es r = 0.9964. La temperatura se 

exprese en ºF. 
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2.- Densidad¡ Lb/ft3 

Los siguientes datos fueron extraidos de: Fig. s/n, ap~ndice -

A-7, CRANE, Technickal paper No. 410, para temperatura vs. gravedad 
específica. 

Sp. Gr. (TºF/60ºF) 
ºAPI (60°F) Temp. ºF. 100 500 

10 Q.985 0.844 
20 0.92 0.772 
30 0.86 o. 713 
40 0.81 0.654 
50 0.76 0.59 
60 0.72 0.54 

Sus correlaciones individuales son: 
Sp.gr. lOAPI = 1.0203 3.525 X 10-4T 

20API = 0.9570 3.70 X 10-4T 

30API = 0.89675 - 3.680 X 10-4T 
40API = 0.8490 3.90 X 10-4T 

50API = 0.8025 4.25 X 10-4T 

60API = 0.7650 4.5 X 10-4T 

r 1 = 0.9955 r2 = o.9584 

Por lo tanto la ecuaci6n general es: 
Sp.gr=(l.06053-5.10786xl0-3API)-3.2513xl0-4T-l.92714xl0-6API.T 

(3.50) 

si multiplicamos Sp.gr por la densidad del agua a 60ºF obtenemos 
la ecuaci6n para la densidad, en funci6n de los ºAPI y la tempe

ratura en ºF. 
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3.- Capacidad calar1fica, BTU/LbªF. 

La siguiente ecuaci6n fué recomendada par Fallan y Watsan; Natl.P~ 

trol. Nerus, Tech. Secti6n, Junio 7,1944, para hidrocarburos liquidas y

fracciones del petr6lea a temperaturas entre oªF y temperaturas reduci -

das de 0.85 

Cp = ((0.355 + 0.128x10-2 ªAPI) + (0.503 + 0.117x10-2 ªAPI) x 10-3T) 

( 0.05K + 0.41) 

donde T en ªF y K [ 10 - 13] 

Para las efectos del programa de cálculo se cansider6 que: 

0.005K + 0.41 1 

4.- Coeficiente de expansi6n térmica, ªF-1 

ªAPI Coeficiente 

14.9 0.00035 
14 - 34.9 0.0004 

35 - 50.9 0.0005 

51 - 63.9 0.0006 
64 - 78.9 0.0007 

79 - 88.9 0.0008 

89 - 93.9 0.00085 

94 - 100 0.0009 

(3.51) 

Las datas anteriores recomendadas par ASTM-I.P. Petraleum Mesure -

ment Tables (ASTM D-1250 6 I.P. 200). 

La ecuaci6n correlacionada, para las ªAPI promedia, fué: 

C.E.T. = 0.000208616 + 7.0113x10-6 ªAPI (3.52) 

su coeficiente de carrelaci6n fué: 

r = 0.9983 
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5.- Viscosidad, centipoises. 

TºF ºAPI 

20 23 26 30 32.6 35.6 40 48 57 

100 15:::10 465 110 28 9 6 4 1.7 0.49 

200 80. 35 13 5.3 2.6 1.7 1.4 D.74 D.32 

300 16.5 8 3.8 1 1.25 o.a 0.7 0.45 D.23 

Los datos anteriores leídos de: Apéndice A, fig. 3 tabla 1 pg. -

A-7, Crane, Technical Paper No. 410; y adaptados para sus diferentes -

densidades. 

La ecuaci6n correlacionada es: Rango calculado de 20 a 32.6ºAPI. 

Ln(VISC) = 51.5658 - 1.2517ºAPI - (7.8669 - 0.1842ºAPI)Ln(T) (3.53) 

r 1 = -D.9984 

V, de 32.6 a 48 ºAPI 

r 2 = D.9977 

Ln(VISC) = 20.4805 - 0.2974°API - (3.2311 - D.D4165°API)Ln(T) (3.54) 

r 1 = -D.9904 r 2 = -D.9937 

donde VISC está expresada en centipoises y Ten ºF. 



ECUACIONES DE CALCULO DE PROPIEDADES FISICAS DEL VAPJR DE AGUA A SU 

TEMPERATURA DE SATURACION. 

1.- Viscosidad, centipoises. 

TºF VISC, cp • 

250 0.014 

300 0.0155 

400 0.0174 

450 0.022 

500 0.0254 

550 0.030 

600 0.036 

650 0.044 

La ecuaci6n correlacionada es: con rarg o 

VISC = - 0.012875 + 0.00678 x T1/ 4 

r = 0.99706 

y de 400 a 550 ºF. 

VISC = - 0.01544 + 0.000824 x T 

r = 0.9983 

donde la T se expresa en ºF 

de 250 a 400 ºF. 

(3.55) 

(3.56) 

Los datos anteriores fueron extraidos de: Apéndice A, fig. 2, CRA 

NE Technical Paper No. 410. 

2.- Volúmen especifico, ft3/Lb. 

Rango calculado de 15 a 165 ps1a. 

Vesp. = EXP [ 5.82167 - 0.94124 ln Pv] (3.57) 

r = -0.9999946 

3.- Calor latente, 8TU/Lb 

Rengo calculado de 15 a 165 ps1a. 

C.L. = EXP (7.005477 + 0.015974 ln Pv) (3.58). 

Los datos pera correlacionar les dos ecuaciones anteriores fuer6n -

extraídos de CRANE, Technicel Paper No. 410. 



CARACTERISTICAS DE LOS TANQUES ATMOSFERICOS DE TECHO CONICO (18). 

Las dimensiones de los tanques de almacenamiento se tomarán de la 

tabla 3.6. 

Las planchas del fondo deberán tener como minimo un espesor nomi-
2 2 nal de 6 mm (1/4°), o un peso de 49.8 Kg/m (10.2 Lb/pie), sin incluir-

la tolerancia por corrosión. 

El espesor nominal de las planchas de la envolvente, no deberá -

ser menor que el siguiente: 

DIAMETRO NOMINAL Da TANQUE 

(D) en m (pies) 

o <1s.24 co <so) 
15.24 ~ D ~ 36.58 (50 ~ S { 120) 

36.58 ~ D ~ 60.96 (120 ~ D ~200) 

O > 60.96 (D>200) 

ESPESOR NOMINAL DE PLANCHA 

(t) en mm (pulg). 

4.76 (3/16) 

6.35 (1/4) 

7.94 (5/16) 

9.53 (3/8) 

Las planchas del techo tendrán un espesor nominal minimo de 4.8 mm 
(3/16"), (37.5 Kg/m2) (7.65 Lb/pie2), 4.5 mm (0.18El11 ) ó !~mina calibrada
de 4.57 mm (0.1799")). 

La pendiente en los techos cónicos, soportados por una estructura, 
será de 1:16 o mayor cuando se especifique. 



TABLA 3.6 DIMENSIONES DE TANQUES CILINDRICOS VERTICALES 

CAPACIDAD 

NOMINAL R E A L DJAMF.TRO ALTURA PESO VACIO 

BLS BLS METS.CIJBS. PIÍ:'.S MEi'RO!i PIES METROS LBS TON. 

500 502 79.89 15 1 0 11 4.572 16 1 º" 4.877 13228 6 

1,000 1 011 160.80 20 1 0 11 6.096 18 1 0 11 5.486 19842 9 

2,000 2 01'] 321. 09 24' C" 7.!.68 24' O" 7.:ii5 ~tlbbU ,., 
3,000 3 028 481.48 30 1 0 11 9.144 24 1 0 11 7.315 35274 16 

5,000 5 043 801.88 31 1 8 11 9.652 36 1 º" 10.973 48502 22 

10,000 10 105 1 606.78 42 1 6" 12.954 40 1 º" 12.192 85980 39 

15,000 15 036 2 390.70 58 1 O" 17.678 32 1 O" 9.754 127868 58 

20,000 20 359 ' 3 237.03 60 1 º" 18.288 40 1 º" 12.192 171961 78 

30,000 30 083 4 783.17 73 1 411 22.352 40 1 0 11 12.192 244713 111 

40,000 39 930 6 348.91 85 1 º" 25.908 40· 1 º" 12.192 317466 144 

55,000 55 940 8 894.54 100 1 º" 30.480 40 1 º" 12.192 418878 190 

80,000 80 560 12 808.9B 120 1 º" 36.576 40 1 º" 12.192 604066 274 

10J,OOO 100 438 15 969.66 134 1 º" 40.843 40 1 º" 12.192 760595 345 

150,000 149 111 23 708.63 150 1 º" 45. 720 48 1 º" 14.630 1 005308 456 

200,000 214 713 34 139.43 180 1 º" 54.864 48 1 º" 14.630 1 593942 723 

500,000 525 625 B3 574.38 280 1 º" 85.344 48 1 º" 14.630 3 300,000 1500 

CONVERSIONES BARRIL= 159 LTS. 
- -- -- -- - - o ., 



AREA LATERAL DE UN CONO 

Al = n r g 1 

h PDTE. 2 -= r 

h • r. PDTE 3 

g = (h2 + r2) 1/2 4 

sust. 3 en 4 

2 2 /)1/2 g = (r .PuTE. + 511 

g (r2(1 + PDTE2))112 51 

g = r (1 + PDTE2) 112 5 

sust. 5 en 1 

Al Il r.r (1 + PDTE2)112 6' 
= 

Al = n r 2(1 + PDTE2)112 6 (3.59) 

De esta manera, con la ecuación 3.59 se calculará la superficie del 
techo del tanque atmosférico. 



3.7 RESUMEN DE ECUACIONES. 

Las ecuaciones con las que será implementado el algoritmo de cálculo 
::;en: 

CONDUCCION 

donde: 

donde: 

k A 
qx = L (To - \> 

k = c·onductividad term., BTU/Hr Ft2(°F/ft). 

A = área expuesta en el sentido de conducción 
del calor, ft2. 

L = espesor de la placa, ft. 

qx = flujo de calor, BTU/Hr. 

T = Temperatura, ºF. 

q k S /1 T Total. 

5 = factor de forma (tabla 3.1). 

= 4 O para disco circular de poco espesor 
de diámetro D, dos caras expuestas. 

s = 2 D , una sola cara expuesta. 
o 

llTTOTAL = gradiente de temperatura, F. 

q = flujo de calor, BTU/Hr. 

CONVECCION NATURAL. 

(3.1) 

Para placas verticales como para cilindros en régimen laminar. 

NuL = 0.555 (Gr Pr)114 

en régimen turbulento. 

NuL = 0.0210 (Gr Pr)215 

donde: 
NuL = número de Nusselt, 

h L .. -k-

L altura de la placa 

k = cond. térmica 

h = coef. transf. calor 

Pr = número de Prandtl, 

• fi Ce 
-k 

(3. 5) 

(3.6) 

adim. 

adim. 



f = viscosidad 

Cp = capacidad calorífica 

Gr número de Grashof, adim. 

gL3 (To-T->A 
v2 ' 

g aceleración de la gravedad 

To = temp. de la pared 

r- = temp. del fluido 

V viscosidad cinemática 

/d coef. expansión térmico, evaluado en T 

h = A (ª ~ ) b (3.9) 

~n placas frías hacia abajo A= 0.22, b = 1/3 y L = 1. en placas calien -

tes hacia arriba (régimen laminar) A = 0.24 b = 1/4 y L = longitud Fel 

lado¡ (en régimen turbulento) A= 0.27, b = 1/3 y L = 1. 

donde: h = C.T.C. BTU/Hr ft 2 ºF. 

T diferencia de temperatura de la 
del aire, ºF 

L longitud característica, ft. 

Placas verticales paralelas. 

Ñub = 0.0716 (Grb Pr b/L)0.985 

Ñub = 0.1960 (Grb Pr b/L)0.5528 

Ñub = 1.0952 (Grb Pr b/L)º· 2º 36 

donde la longitud característica b = altura de la aleta. 

CDNVECCIDN FORZADA. 

Superficies planas: 

en régimen laminar. 

N 0•664 R 1/2 P 1/3 
uL = eL r 

en régimen turbulento. 
O 036 ReL4/5 Pr1/3 NuL = • 

pared y 

(3.14) 

(3.15) 

(3.16) 

(3.18) 

(3.20). 



h L 
donde: Nul = -k- y Rel 
característica y V= velocidad 

Rel = Núm. de Reynolds. 

del aire, 

Flujo cruzado a un cilindro. 

- r. (~\n 
- "' Vf / 

donde: Do = diámetro del cilindro 

he coef. T. C. promedio 

L v 
-v-

kf cond. térmica a temp. de película 

L • longitud 

(3.21) 

Vf • viscosidad cinemática a temp. de película. 

Radiación térmica. 

+ = 0.1713 E [CTs + 460)4- CTa + 460)4 ] x10-B (3.25) 

donde: 
E = emisividad de la superficie, 

Ts temperatura de la superficie, 

Ta = temp. del aire, ºF. 

A = área expuesta, ft2 

q flujo de calor, BTU/Hr. 

Superficies extendidas. 

hfi = ( .!'\. Af + Ao) hf 
ADi 

adim. 
ºF. 

(3.33). 

ver inciso 3.5 de éste -capítula, para las demás literales y fórmulas aso

ciadas a la ecuación (3.33) 

Ecuación de diseño: para cálculo del área de transferencia de ca -

lar de los calentadores. 

Q = TTOTAL • ADITOTAL 

UD! 

_, 
RTDTAL. 

RTOTAL = f (3.41, 3.42, 3.4~, 3.44, 3.45). 

(3.38) 



1 ' \\.r•-

Resistencia térmica del metal (conjunto tubo-aleta) ver ecuaciones -

3.36 v 3.37, combinadas en serie, la resultante en paralelo con la resis -

tencia del tubo (corregidas para la misma área de flujo de calor). 

R1 metal = 
1 

1 + 1 
R' R' I T 

(3.41) 

Coeficiente Letal de diseño referido al diámetro interno del tubo. 

UD! 
_, 

RTOTAL. 

caída de presión, vapor condensante •. 

1 
= -2-

f Gt2 Ln 
10 S.22x10 De S (3.46) 

Propiedades físicas de hidrocs. líquidos, ver correlaciones de la ec.3.49 

a la 3.54. 

Propiedades físicas del vapor, ver correlaciones de la ecuación 3.55 a la 

3.58. 
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CAPITULO IV 
.DESARROLLO DEL PROGRAMA 

4.1 DIAGRAMAS DE FLUJO 

La estructura del algoritmo de cálculo está dividido en un 
programa principal y cinco subrutinas de cálculo, como se mues 
traen los diagramas de flujo correspondientes. 

PROGRAMA TESIS 

Calcula la carga total de calor y el número de calentado~-. 
res requeridos 

SUBRUTINA DATOS. 

calcula las propiedades físicas del hidrocarburo almacenado 

SUBRUTINA PFVAP 

Calcula las propiedades físicas del vapor de agua. 

SUBRUTINA DEL TAP 

Calcula la caida de presión en Lb/pulg.2, par-a el vapor con 
densante. 

SUBRUTINA AIRE 1 

Calcula el coeficiente de película por convección del aire 
en la envolvelte. 

SUBRUTINA AIRE 2 

Calcula el coeficiente de pelfcula por convección del aire 
en el techo d~l recipie·nte. 

4.2 CODIFICACION DEL PROGRAMA 

OPCION l. 
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HRH•O.ln3 ~~.e; ;~;::1~TA ••eof 1 
/( TP .. TAI 

PII • VICI • CAPl •IIOO/CQIU 

TPl•(NCIIWH•TA+ NCNH•TL,/CNCINIHI CI 

SI 

.I! 

HRI •0.1715•1d'•E•UTPI +...af-(TA+iMO 14 

/CTPS-TAI 

CALCULO DEL e.te. HCWS. 
EN LA S._.ElltrlCIE SECA 
DEL TECHO. 

IUIIIUTINA AIIIE 

CAUII: DISIPADO EN EL AREA SECA : 

DA•(T~TA1/((AOT1t HYlf'HAl•HVSi'+ 

EEP/IAbX KX) +(AS •HCIIWS)) 

SICCION DE 1UI08 ALETA DOS. 
TEMP. INICIAL TUIIO-ALETAS SUPUES 

]"A 

,Cll 

CAL.CUU: DE ltllOPIEDACIE.9 FISI• 
CA8 DEL PUD, A LA TEMP. DEL 

PIU16ul ?u·TINA 

EL= GRhPRhllZ/11..1 

XNUI• 0-0lfh~·"' 

~IO<IP9LLIDD7'\...I.! 

x NUB .. o. 11& • apaf-'"• 

XNUB•l.09S!t1CIPlf·IOII 

FIGURA 4.1 DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROGRAMA PRINCIPAL 

:C4 
CCIU.-. AU!TA CCliiMiilD "91 PAC• 
,_ 18UCIMISllnt.UDOUl'SMD, 

Hki(HCLA~+ RDf j' 

C.FICIS•ff 1DTAL ~·IJO 
HP., •C(HCU.+HCLT1'+110.r 

.t."nJl•DT /CUDI• D DT) 

IMPRIMIR REM.TADOS : 

I~~~~~~)=""• 
QA,QZ¡OT,DDT,UDI, 
NTUIOS,lfCALENT, 
VAP0R 1DPTUl9. 

ALTO 

FIN 

li 



tiEN•66.071 •0.31lZ * API-Z.OZSE·Z*T 

-1.Z006E-·1•APl*T ·,LB1m1• 

CDlt• 0.0CJH+4,768E•4 *API• I.H41E-, 

*T -l.261!tE-7NA111illT"Um.VHR.fT2r'9'FTJ)'" 

LB/ FT-SEG 

EN &Tl, / Lb· F 
O\P:r0.55+1.28E·3taAPJ HO.!H011E·2NAPI 1 
*IE-3WT 

CLATNTcEXP( 1.0•0.0l6NLN(PY11 

RETURN 

.-!'--~-· 

ELM12/(21U.2ZEIO•OUf SPGR 

FIGURA 4.2 DIAGRAMA DE FLUJO DE LAS SUBRUTINAS 

!! 

SI 

-"-' 

CFORZztEUM NHLAN+(OLAIJO·ZUM)NHTUABl /Dt.AOO 

CFOAZ•0.6&4 M SQRT{AEIMAl:S 



~-------------·----
CALCULO DEL COEFICIENTE EN EL TUBO LISO 

PRB = VSC2MCAP2 / CDK2* 3600 

GRT = GMB~* DEN2* BTA *(TPA-TL) / VSC 2 

SI ------< ciGPT S. 1 E9? 
NO 

XNu·r = 0.555 G PT l/4 XNUT =0.0210 GPTº·4 

IMPRIMIR 

---~ HCLT=XNUT* COK/ BL 

BZ=BZ2 / 12 

CALCULO DEL COEFICIENTE EN LAS ALETAS 

GRB2= G·BTA· (TPA-TL) ·BZ3· (DENZ / VSC2) 2 

GRB = SQRT ( GRB2 · GRT ) 

GPBL=GRB·PRB·BZ/BL 

NO 
ciO.I :S GPBL :S 10? 

XNUB=0.0716 GPBL º· 995 

---<dlO<GPBL :S 100? 

XNBU=0.196 GPBL º· 5528 

"-------~ XNBU• 1.0952 GPBL º· 2036 

SI GPBL >IE5 

NO 

GPBL ES MAYOR DE IE5 

FIGURA 4.3 

SEGMENTO DE DIAGRAMA 

DE FLUJO DE PROGRAMA 

PRINCIPAL· MODIFICADO 

(OPCION 2) 
HCLA=XNUB·CDK2/B2 
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FUfllt-.Tl/,TZ0,¡1LA TCl1PEP,.Tl!R1. !:EL 'i,.Puf, 1:1,ll!l,.[lil ~t. GDO;;, r- .. 11,.ENl!JJJJlO 

l[ IT ,, T9 J, ¡1 TV • • l 
HA~•, T"I 
H.I tlT 6:iO 

\,tl•ve !"f 
l).)uv•/·) 

Fuli.r.,.Tl/,TZO,¡IL;. ,,r,.e:;:u, DEL V1,l'.II\ ['i Lir1 .. :/PLLC,••2 .,i3;, .. ,T90, 
0•)0!)1') 
O )Jl70 

!il IV • ¡1¡ 
READ *, PV 
PHliT 670 

, .l.,: .. , _r 
) ll Jj;) 

rur 1: .. Tl/,TZc,¡1[1 Cll,il[HL. [1EL T,:J.~l."E CE 1.Li(, 1.El.1.t'.lEI TO El: PIC~ .. , 
O•JlJ90 
JJü3J 
\,1',i.:..:::"l l T90, ¡1 D • ¡1¡ 

READ •, J 
~Ii'\'T 630 

t)IJl.!l l 

FURl11.Tl/,TZ0,,.1.LTUl'.A i)EL T:.l.•ll'C El. PIES¡11T9C,,, H:<L • il) 
READ •,HXL 

o,:i.;.:5,1 
Jl.:..!"N 
1.:,_.:;,,~:(• 

PUNT 690 
FORfii\ TI/, T2(, ¡lf rr.o:er TE 

u..i;.J •c
LCL TEt:Htl u11::.1.L.,A.:lt:EU~c:: .. L¡1,T90,• f"[)iE Jlll41'l 

O·):'tJ'l l • ¡1) 

RE.AD •, POTE 
PRil;T 700 
FJUIATI /1 T2( ,i1E1::;ztAD 

llll.L"1T9il,,. E • 1!) 
RE.AD •, E 
PRirn no 

( l'il4 J(. 

( \1 !:+ l•, 
DE L;. ~l'PEl.f!C¡E LlCTEf.l., L EL TANOU:,:,o:r-1:;:NSOJU70 

OH,.L> 

FOP.M,,.T(/,TZ<,il ... LTJRA liH 1:rv~L OLi. LlQU:Dllt: .• Xlllt:l Ei·I PI(~il.T90, 

lo~•:.. {.5( 

·llJlo" l 
0•)1730 
0Jl77·) 
(·l ,i:Jlf 

l" XL • ill 
READ •, XL 
PP.INT 72C 
Fll.llf..Tl/,T2l1ilESF::u~. CE¡,,\!. 

li1·11,1~:,, 
PLI\C .. ~ DL LA Et'VCLVENTE,EN PlLGiiD.'\~",JJ!;:9,J 

O'll'.!ll 
~·u.:. ·17r, 

l T90,,. ;:p • ,i 1 
READ •,EP 
PRINT 73C 
FllF'.""T 1/1 TZC,,.E::iPE;JR 

l" EE • Jfl 
READ •,EE 
PRINT 73!1 

l•i) .! )l ,.; 

~E i.l.!. F .. , .. ICl!AS DEL TECHC, EH PllGACA:;,1,Ti¡Q,.JJ;?l:;t) 
0•)2 l J1 

FJkl'IATI 1,rz, ,111.UI.ERC: i)E Tl.'31.i~ "CII l/.LEt;TA!.'lR"•T90, .. t,TPC •1') 

' .. :_:1• 
ll·J.!-~' 
•lH:.B 



75~. 

770 

780 

79C 

810 

azo 

830 

ª"º 
5l-6 

3 

, :~.o· ,t TP e 
P ,llli 740 
FJRN"Tl/,T~C, .. I ;,11cTllú EXTn!,l rrL Tt.:!lL ,\L["!' .. r.t ~t Pt:L,j, .... ~~,-:-1_., 

l;,I DO • ;,!J 
~- :l.l: *, L'O 
Pl,INT 750 
f1Jllr.4T(l,T;:1,,~lltMETPj :NTCfr.t ViL 1'JH a,.r."L,i.'L E" ?LLGn:.,,.::,.,n.,, 

li' DI • ill 
' ª'·º .,i,¡ 
PUHT 760 
FJIU14T<l,TZL, .. L:ll·;G:Tl'D C[ ll :'. ru::.:.1'.: Ct1 i>;E~;<, 19,, ,t EL • ,!) 
P.:AD •,EL 
i'UHT 770 
FlJHATll,iZC, .. Lu!IG!TUD re L,.S l'.LET,.~ u; rrc: .. ,T9C, .. DL • .. : 
R:AD •,al 
P.,INT 780 
FJl..11,.T(/,TZl, .. ,\LTURA iJC: :...: .. LET; •• E,, r•JLG;,c.~.: .. ,T'l(·, .. í!::: • ,,!J 
11:A[;*,ilZZ 
PdllT 790 
FJP.HAT(/,T~ .. , .. l,l'!'IH.l DC .l'L(TI,~ PúF ll'8(.i',Tn, ¡1 1:i = 11 
KEAD •, XU 
PRitlT 610 
ru1:t1"Tl/,T2l•, .. C~re:;.;~ r.E L .. ; ,LCT .. ~ :,: PLLCllJA~",T'lC, .. EZ • itl 
P.E ... D •,EZ 

~ -.J-- ~.J 
'.J ;.: ! •• 
1 J.!~i-1 
OJZ.!J'> 
Lv2:lJ 1• 

JJ.;.l?l 
l ).!'tl•) 
O l:!4 J J 
f.1¡¡2 't'70 
lJ.!jJ J 

1 )~ei7 J 
OI):!:,:) 
O):! ,JO 

IJJ.! •j\! 
1) ).! ~1·, 
O•);?J: ") 
l l•.! )!, óJ 
JJ.;:;9 ¡ 

u l.!JJJ 
OJlJQ') 
)JJ::lJ 
1 \JJ_ 7,. 

Pi\INT BZC 
r::Jf,H,..T( /,T2l,,.•~U·;Jt:CT ~\'H.J.l• TEf.!llL;, H Lt.S /.LCHS,:I' 

1( GC·D. F/FTI J¡1,T90, ,t YKZ • "I 
f!E AD *• XK Z 

JJJ !_v 
~Tl: I 1111? •F i••* ~J JJ.!:i!l 

OJ3:!º J 

Pi,.INT 830 
FDf./1,. TI/, T::1 ,,tCt.,EF:CIEl,n: 

1 T90,il kDD • ;,1 J 
~EAD •,F'.l'L 
PRIHT O 4t 
Fi.JF;N,, T( /,TZl ,,.CL::F!C!Ll·TC 

lt mi1,T90,~ kCI • ¡1¡ 
~ E.AD *• Rt•: 

··J J) l 'l, 
JE Ell!.L'l.!:,M:::EI\Tl: c:L FLli;[u o',LM,.Cr:1..t l",•lJJ4:!.•l 

0)3",j) 
~1,.;4 l! 
•··JJ:' 1•) 

[•:: c:l!L'l.:í.ll!ll,TL rcL V, ?O! ::E C,\Lrl :,.'.l!CO,J3j71) 
on,: 1 

F RI :IT ! l.l6 11,, lJ! _; 
FIJkH..T (/112(, .. Cl.ilil:\:cnv;¡:,Ar. TEl.'.l!tt. L"CL n;r.;,r•Tl:/;ltTZIF/FTl~,:9·~ ,),JJ,,·l 

l,i'XKT • ¡1¡ 
F:EAD •, Xl".T 
lPl•ITL+TAI IZ.<; 
TFl• CTP!+Tl IIZ. O 
l U 100 J•l, ::o 
'."P• fp l 
l'F•Tfl 
C ALL nll..El I TI' l,TA, V,l, l'llHI 1 
f kll•O.l 713··~· (( 1 Ti'Hb J. C )/UJ ,O )*"'4-C I T s.+46C, C) / lCJ, C 

2) **4 l /1 TP-H 1 
C:ALL DATL~ (TFn i'!,l•[i,l,ll K:.., v~c ... ,~,.P.i., e, .. 1 
G•32.2 
Ck•G•XL .. :!*CTL-TPl•BT;.•r EN1••2t'I~ Cl .. 2 
F k•V;;t 1•c1. Pl/C.llr.l •::: 6JO .o 
GRPR•GP•PI<. 
IFCGt.Pl\,LE. lE91 XMl!L•l .;;!:•GRPR••c•.:!5 
.;F (GtPS:...GT.lE91 XI UL•O.c21o•G•.r1.••o.1t 
HLI H•XhUL*(LKl/XL 
tiC• W•l•Hi:WH+HiH: 
TPl• C HC.kWH*lA+!fC f;l;l•TL I / IHCR,llf+HCl,l!l 
TFl•CTPl+TLl/2.0 
f RihT 3,J ,T Pl 
FORHATl1H0,3Xd J • .. ,:::,3X,ii! T~ a ~,F'l.~/l 

O J3 ,,; 
1 ,,]':·"¡'(· 
)l.;"J) 
O'll~~, 
l ~- ;J;I: J 
...,J~= j~· 
J J3 h,t• 
ü•Jl..,',15 
•J )4 )'hl 
l i."'t_..,-. 
l·l .,_ ·.'l 

(¡U 1t.!: J 
0)4.!JJ 

l1 ,.,; ~ ! 

J()-,J ~ •• 
0•)4.:,:,) 
J J..•, .hJ 
(•:J-t't 11, 
ilU't!'lO 
0.J4!' ~,, 



('!' 

l:F (,.[l!.ITPl-TPI, LT,C,¡J GG Tl' 3(· 
lC.O CiJ,lTitli.;E 

31. 
e 

i'iU'IT •,~ LL V-iLO:f. L'~ TPl il:J cr1:vu.;.;~,.\M.>.L:z,.1 LO~ ¡ ~;i;:. '!,.)•J:t 
COIITit: '.JE 

U.LLULU El. LA ·:t:P[l;f .:uc ~ Eo,., 
TP~ l• ( TP l+ TAi 12,C 
CE ?•EE /12 ,O 
C'U 300 K• 1, 20 
TP S•TP s,;, 
TV"P• ( T:. + TP ~ J / 2, C. 
HVS•O ,22• IH .. P-T!'~l ••< 1. 0/3. J 
HVI•, 27•1TL-TVAI' 1 •• ,333 
~.OT•3. :i.'tl6•L·u~/',, 
r,S•,.L T•;;oK TI l. +!'L T r.••, J 
XKX•26, 
1n.S•,1713•E•I 11'."f: +4é0,l/!OO, 1"*4-( (T,.+4bC, J /100, 1"'*41/ ITP;,-,,.J 
Ct.LL A,~E.:: 1TPS,Tt,V,D1l!1"\15J 
111,1 \olS•HI\S+H.;W.i 

C Ci<L ílk 01:; I~ ADL El, EL Al EA !: E CA . 

5 

~A• 11"L-TA I / U, 1( .. DT•HVl 1 +l ,/ (.,~•il\'! l+LC ?/ ( ,.!*Xl<X 1 +1, l(,.S•Iti:'1'.I :11 
TVI.FZ•Ti. - ~/IADT•HVll 
TP Sl• .:. ~ •rv, PZ - TL 
PI\HT !,K,TPSl 
FU~.~,. T( :;.H(!, 3X," t: • I', 12, 3X, ¡t T?$ • "• F9,4/I 
:F (,;BS(TPS-Ti'Sll,LT,O,ll ca 'TJ 4(1 

300 Cul.Tll,L'E 

h,'t:'.i'J!.• 
J.J't'.' J;J 
!),J '. ):' 
\.'\.,lr~ j( 

úJ4 1 ~
(t·'/l,~ 1') 
C,J4}J~ 
l"''t"J.:.7 
\,IJ4:)Jfl 

;) .l't >'t.:. 
004')4) 
l14'h:i 
1,,J'f~,,7 
" , .. J., ) 

OJ't•J5: 
l u',?~ ] 
t-~,4~ .,; 
(!114 1:·7 
c•u't9!>9 
(jJtt:¡.~: 
l•\..1 4:"t(,J 
l•\J~~ ,, 
0-JS:..:.o 
O.l!.i,JJ 
Q.)jc,')) 

\. 'J:, .'J,..: 
PRil,T *•" 
l OllTl Nl:E 

EL \'.,6L.1~ CE Ti·~ l,IJ flJllVHCE,J:lHIZE i.lJ! kC~l/LT .. JJ!';<oJ.JJl7J 

"" e 
e 
e 

e 
e 

b 
e 
e 

e 
e 
e 

1,II• 3. lltl6•XL*t 
,lH•.,,1•11¡;1,. Wll*I TPl-Th 1 
,)l• Qlt+Q;, 
Xl'.G•O. Z 
CAUJP, PEHl!rL FLli·' EL F;,,t.:CL. 1'.iEL Ti.l.Q'JE 
QZ•2 ,l *iJ*xt: G* 11 ¡,,-T ,,J 
CALOR T!;TAL TR.iL~FERrvO Ai. il[t.L, •• 1J¡Ct,TC 
QT• Ql+QZ 
PkII.T b,~T 
FOídlATC lHC, 3X,,. lT • ,.,Fll,l/J 
:; ECUUN DE Tl.3C S .. LET,;L· e:; 
TE;.iP:RATURA 11,IC:AL Tl llO - Ai.ET~S suruEST,\!; 1 
TPT;,•TV 
DlJT•T\'-TL 
DO 'tJC L•l, 20 
TP1,,•TP T,; 
TFI.• ITL+TP,. l /2, O 
LALL 1/6' Tu:: l TFA, Al'.;;, 11 El,2, CDK2, v:;c;:, C/, ?2, n T .. , 
3Z•9ZZ/12,0 

t.ALCULr,s C·EL cae 'IClEl:TE:.. E:C LAS ~.L!:T,;:. 

GkB•G*ETA•I TPA-T-1 *BZ .. ~ .. ([,El. 21v:c21 u2 
PRB•V SCZ•CAP2./C. l>KZ*3flt <. oL 
Gi'l!L• GU•Pkw•BZJll L 
:r IGPEL, GE, o. 1,LoK, C PCL, LE ,10 ,O 1 ¡¡r:L'!l•O, C71 t*C PU .. o, 9e5 
IFI GPl!L .GT ,:;,o ,O, .;R. CP BL, LE, LOO ,OJ Y.lil1B•O. l'l t+Gf B L** O, !;5 2!J 
lf IGPB .. ,Gl', :.C'l .l J Y.NUO • l.OIJSZ•GPBL .. l ,2l3t 
lF (GPlll,GTo.l.E:il Pr.llil •,;< GPJi. [S l:,iYuR LiC :!.E!';< 
flCLA•XNUB•cot:ZIB ~. 

JJ: -l~:r, 
JJ5;.'J) 
(1 J:i') } ) 

JJ39 !tJ 
\/\)~, ... ) 
·J )l, J.•) 

0-Jb))) 
l.,\j(:_J~ 

l.~·u- 7 J 
,.,vo:_i 
t. 1,JL.!.i 1 
o Jb:•J·) 
(.,1,,lfJJ,~; 
\).,J,)J ','•.) 

l;l,b4_( 

0%4JO 
OU6 ·,9 l 
~,vt.=- J:.· 
U,JJ)7 i 
vjt,:.,_;,, 
0:l'J:,!;) 
l 1.·CJ..1 'J• 1 

J .J.J ." ..i J 

i,/Jt, 1:.c, 
;¡ )(>., J•l 
0:lb:.l) > 
J ló?JO 
vui>IJ70 
11.Hu-'.1 

O·'l" J5 > 
J)7J1'J 
l•1.7.:.J1J 
&•1.17:.:"t 
,,.:r .::,, 



e 

e 

e 
t 

e 

7 

l .,Lü"LL, D~L 1.a r :e .Li;~· ~ ,_r: ::L ru:· LI ~·j 

GI: T•G*~ L**3 *L!E,,~ ••::•r:T ,.• [T~ •. -TL 1/ 1:~ L :.••;: 
,; > T•GRT• P ,¡3 
.:1: ( GP T. L[ • l ['J) XL ~T •( • ~: :- •-:il T,.•,:, ~~ 
:¡: ICi'T .:;T ,H'il ~;.,~7•il, cz:o .. ~,·T U('I, 4 
lil. L T•Xl,UT•CL• K::!/ ~l. 
ll]EFIC~EtiTc (C'19.'l,'.C::? Tl'~l-iLET:;, [l"/lli;-~1·u2•G'.'(, íl 
lf (•;. ol/ (••\ /1'~~ .. +I.L'C) 
1PF• l.ol /1 •• C/1.l!l LA +I-Ci. i ) +RJ, •) 
l',U.ILTi,.., l r. l:l,;, ;,Lí:T,. C! ?~ ~~ ':~ ~'líi.,l:'.;S /'!:: ~.N[ .. l 
Z" :?,O 
S:lClrt: Tr.AI.SVE;..:,.L l C l:M,. ,.LCT~,FT**::'/FT L: l[d 
A!•EZ/ :~. J 
C 1E• W.<•!11 .<I' z.,;..: 11 ~•, .~ 
J.1CG• IT,:,,;;11(~1',t:'":l:1111 ~t E11o[.: 1 
":'E" l[ AL[T.\:.,P:C. t.!Ji.tJ ... r~~ .' P;[ t.:•~r.-,L 
1. F•Z* XN•!l: 
.. J•3 • !4lt•;uH.C-Xll*EZ n.:.., 
,.Jl•J,14lt*~l/l~,c 
un I• 1 .. ,1cc•,.r-+,,.;J ,.HH /,.e. 
P. IPF~•l.i./HrFr 
Ul•rJ•liJl• -~.1.l/ll~, *XKTI 
~i.i.ET:•1.Z/1~1' Z.*2, 1 
f. ,L ET •f Tl.:D.; + ~: .. L ET .i. 
f:)ICT;,L•:i.,ll/ll ,l /f ,LE1 + :, /i-.Tli,L·I 
111•l!'Cl1,C 
f.I•l,IH: 
I...HP¡•l.l+H: 
HPl•.i.,/F:Hr• 
Ull•l,l /1"• +;,lli+I :lCTt.L+KIWF:+¡¡Dl-•t.1:0:/(;,f- •:. 11) 
"Tr:•ijT/llL:•LuT) 
TURS•,.Tl 1/1~.L·.:.•ELJ 
tlTU30S•TUS: + 1 ,7 
1,l,.LCllT•11T1L..1;/l.7Pl +t. ,7 
J11I• lTI..T;:~ 
TPT1,•TL + JT•lkl!PT ¡ +f.ll.·*··º" (;.F+,,a) ,, .. n .. 
Pli.ltlT 7, L,l I T,TPT/, GPJL,tl'T,l l'EG 
íiJI.H..T(.Jt\ .. ,~x,~ l.• ._.,,¡2.,:;x.,, l:..T • ;11.,¡.C).),:?~.,., T?T/. • .l1f'1 .:, 

l~Y.,i'Gi':lL •Jl1JA1li'L!2o J, 3¡,~.:;nT • ~,J:'.,1~~1:,3, ~,:,.,í"ll' ;,['; - •A, 
l2PF9,6,/l 

:\ J 7.: ~- l 
J J7 !')') 
l .. ~ -· ...,, . 
J J ! ~ •;. 
l )'.'·,: ' 
()J'.'-.j() 
1,1,.1 ·:-r ·l 1 

' \. :-·:: 
I 1 ~-· • J 

1)) ~,.,r¡ 1 
J )77),) 

7 • 11 , '.... .. 
~·,;; _r 
.Jj 11 J.11 

(¡J~J)J 
~ ,. i'J ~-J 

h,n3.; 
IIJ'JJ_I: 
,) ;, lJ l 
( ... 16J ·l'J 
l ,.~ I? ·i 
.JJ.LV 1 

l)·J. - ),; 
l,;..,C :..,. 
V".)E. _ > 
, J J :_ •• 

l~ ,J ... ..: .¡ ) 

~· ... 'J..: '),J 
IJJ~ .:;:; 1 

.J 1 ,!j •:: 

1) .l. 1:) 

LL1S 1,:~, 

l, J 0J 1t 11 .' 
• 1 J .... ,~ 

, .. : ,_ ..,J ) 
~·~1J!· ):_, 
IJJ-: ,' J 

1 :I ),. _¡ 

l l'. 1:, 
,1.· ,. ~!· 

lF 11.B~IHT, -Ti', l ,L T,l o ll CL. ll JI.' """· ;., 
4ull lOtlT.i.tlUC , , ;,. 1, 

FRir4T *," =L \li\L.".:I. Li[ Tí-~¡;;, l¡ 1 'l[l ':r , .. :. ,l..:~ .•. , L .. _ .: ... :..i. r ... · . . ~,. ~ .. : · 
50 lDlltlli.;;; :i)o).7) 

C11LL PF\' APIT'J, ~·¡, 1. l.;, T'IT 1 1 , ¡ __ , 
\/.I-L1l:•QT/tl111~ ,,.,., ... : 
c .. LL CE LTi.f (['i, EL,r:TL·~.:~. ',';.J l'F.,:>i rur S) J 1) !'l' 
íf,IIIT 90f,Tl'l,TÍ".!1TPT;. vJ'I l1•l 

900 íDll11.Tl::.t1ü,6X1fL;, ~E'1l, CE L; ..... , i:t· [11 L~ ~l, ¡:,rr1 ¡e ,'.J~ •. r .. [~ ::·. 0)1}71 
lC:l. ~- F_,,, .. i.J,-. T? • -1,r,,.,,,,"v.,1.1..,. TC:-'P. :, .. J?:L .l L: Ln ;..:"~ .. ... _ .. ,.·)• "H_l 

lE !ECA !:i• 'jtJ1.•~• Fil/ iJ 11-. i, 
1rzo,¡1 TP~ • .. ,F9,4//6'1, .. L,. T:1:P, ll[ L;. p;.~[C TLPL-,.LCT:.~ E.: :;J:.:. l).J7,?) 
lF¡l//fZu, .. Tf'To1> • .. ,rq.t,/) l1°•1 ::, 

PRINT 9u5,n1.l.iiH,11.;r.1:~,~11.1111,1:,•r: l i,;·· l 

905 fllli1i.Tll11C,tJY, .. Ll.. (.CLI .i(.~;::¡¡~ lll! '.'Cl:C~·-!!-~~c:,1.1:.:. r .. 1,. ::. : ·:,,,,.:: 
lLA S:JPERF,llt 1'..JJ;OJ t:, 111'/11!1-.*F'T"•l•GilO, FlO! ,iu9,jl 
lTZl ,·'IICR\411 • .. ,r·),'r//t:i,¡1[L CI cF:crrr,TE ¡;.,;¡,•:ccc! m-~.\: ; .... :u , ...... ~, :•~.,·); 
lL ,.!,.E EN Lh ~:;1·~t.i'!l.c .:~. E.: )TL'/lill;•rT••.!*•.1.~. FIi// :1·,·11 
!.i20,,ttlli:W: • i,;"=9.4//tY.,1':'.:l lJ~!'°=¡\...,C:.T¡: Lli.. iL~il ~. tLI · .. :::·;r-¡_,._, ·~.'.,.. 97 1 

lliATU~AL El, L" SLl~E,~Í•llE ~f J,.l;, El JTU/11 1i,1'1'TU2*H;C, Flf// 1.19, ., 
lTi!C,,.IIC:iH • ¡1,f?,t,/Jt:,i',Jl[L C:•rF:C![l,T[ :r. l~t:\cc;:r li !l.,r~; . .,;_-·:.~T.·,,~'.' 



('.'l 

11. re c.o~T1l·1.::1:: ~E n•tc:-.,Lci::Jt ,j J'-1 .. I J 

lbX,it •. Ef(;P.L.U AL ::,.::[TI\L ~ .• ~.:IL·-1 fLL 1"l:1:. [:, ·1 Ti.../(!:f 11 íT~~::•1·.~.:. 1 IJJ'J,_,•J 
1¡111rzu, ~ lff rI • ,,,rq, 4/l 1-,:i n?1• 

PRilli q¡o,QH,Q:,,•1c,•~T J:J 1~ l 
910 rm ,1..TLHO,tJiC, .. l,.L:::i [l!:r,.Ln í'C~. Li. .:.: •. : L. :t:~:¡ Fil:: r:::L :. O~úJ)) 

Ut. STl:/IU ¡!//T2c,n11 • .. ,rii.,l//t,:·:, .. L,,L~I l r:,r,.~:r rr;: EL ~::e[': ~h)J'lj 

;:,,- ~UFEIIFICIE :áCi., Cll !Tl'/H;..¡1//T:?! 1/. Q¡, ~ .. ,~ .l,l//ol<'.1"LhLL1. ;:..,:;;UCl·!l_31 

liOO H'P. EL Fl•l,rJ ¡_¡:L TA'-'i:li: :i, 3Ti;/ 1U·:¡I//TZ1,~ ;z • .. ,r.:..¡,:/",(, •·; .. ,,_,_~. 
lLOI Tt:i .. L ili11t.Zt'::i :t.: ,.L 1ia:1: :,t'.~.:.C!:':'r r•: :-íl'/11;.0/':'~.J,~ ~- = ~,-·):~::, 
1 .. 1.111 _._,!;, 

F-Ut;T q,;.:;,::c1,1i.:.;,r.wt ::~ ,,:e•.: 1,. 
q¡5 F,1Ri1.~T(l:-10,tx,,e~·:.:~:KL!1~l..:. VEi.t,.(,:!.,. 1 E ¡cr:-::.,;;T~.-.A !:,-i ~~-.,~. 7"l! a:.il.l) 

1r20,f!LL.i • f,F9,"·//6X,iitL~Er:l;¡,c~!TC "':".Jí"L i:.t: J:~c=:1L:!l·t.~~:L1 1 J,.:.--.>o:.JJ'?~ 
lu EH •/t :<, "t:L ¡;; ,.,1CT1·.- lt, T~;.,;,l1 L Ci.. '1 1!1:.: CI: :TL' / l!I!. •r TU.; +G~ ,,. ") t-//1 :, , .i 
lTZl•,,. UDI • ¡1,f•),ót//t.X,'11,L 1E,.l L•~ TUi!LS ,.r.rT.,U . .:i ~Cct."1:1;:~ ::!, !',.l.,. L·l:J4J,1 
1,.<.l'N~CI.VA<.l01;¡1/b),¡t!)[ L .. iEl.i'El,.TL'I;, DE o::e~1;'1//T'.!O, .. n::i 1: · ... ,,:o·,11 
l, IUI , .• : ;=,: 

?U:IT321,t:CALB i l:J: ~,. 
321 F:.11,iL,Tl~llí,eX,,o¡..~f'F.r.L· CC ~ ,L;liT,,l;..,J.~~ f.~r:l~d :L.í::.;t//,TW, ~, ~ ,:.~::, = >!. ;;:, ; 

l .. ,lé,/l l).l.Jj',,, 
f,R!f;T qzu,VI.FlJK,11~1'lJ3! .:.•¡¡;.;7,. 

qzo FilRo1ATlll'C,ti,¡1';:.P1f. IECl'!:F,iJ. l ,ü'.A t.A u.1,:Ef '!,'Ci.:;,¡ i)[ :..:. r::í·~ .. :T1·.:.1,1,.:,,,, 
lllKA IJ[ [;l~E~:. ::1 .... : .. 111F.f//i:u.,, 'v' .. i'O,(. t-,rr;.2//U'1.1i-C.1~:. :i: ,!/_f:J:J,jJ 
1011 Ell L~s ns;.: E•I LLH:.:LG,"*2¡1// J:J,l} 
lT:?O,,. PFTl'2S • ,.,F:l,f>/1 .,.;.?;1 
~ TOF ,,:,, ''.'·J 
Elll· J .JJ ~ l 
!UeF.Jl:T~1IE L• .. Tu~IT,Ai:,l:l,,ll 1'.,'!~C,O:"i',3HI JlJ;.iiJ 

C L'EI! s¡o,.J et: LCS/fTU3 l :<..J'1J 
O[t.•bb • ..,71-\i. 3l8Z•, PI-2 el z;~i;-Z•T-:... 2" '"'"[-4*,,P :•T ...,_~ ::>~f 

C Lillll.UCT~VlO .. li iEf:'l¡CA El, ilTt;!íl'R*f'T*•2•1G~r. F/i'TII ).JI'•, 
C üK•ll, C.ó:386 +4, -t 7 SE-4"':.. P ,-::. , q !4l'i.-!- • T- l, 2b:~ ;:-7*,. ~~ *T v.: l. J 

C VlSCOS~Dl.il IVI~C. : 11 tE'!T:ro:3E:;vsc E:: !.B1CrT•SEt1 Oll):i1 
IF (1,Pl,LE, 32,úl ~lSl •EXr(!;.l,,!c,!:8-1, 2517+,,~¡ l.:. •• 1, 

l-<7,8669-C.,::.eti.?•. '~l*IL:..GITJI ,,. __ .,, 
IF 1,.P¡ ,CT, 3.2,61 ·, :~L •EXP l2l ,40l'!'-i;, 2qH*Ar¡ e_:_~'.· 

1-( 3, 231:;.-li,(416• ,.?. I"' 11LC.G (T 11 íl:l.!l·> 
VSC•VlSC*l,72L-4 01::;1 

e t .. P,,~¡o,.o 1. .. L¡,i,.J1l. cr; ~T~/ll:!*Gjj'.J, r1 .~.:1 
CAP•il, 3~5+:!.,2BE-:*l.F¡+I( ,!:l°J+C, ll7E-2*• ~: l*H-::s•T j __ ,J, 

C tiJCF~._:EIITE ;;e EX~.;;U~iOt,; yr?.:l!CI,, DrF, \'OL/\'JL, F JJ.,¡,l?v 
liTt<•.'.!,ll362E-4+i.; ll3C-~•J.?: 1J:::,~·l 
l. E'Tl'í.l' c.. i. ,:· ., 
El,ll ·J:_,1•, 
SUBROt.:Til:E PFV, i'<'íV,PV,C i./.Tl,Tl u.1.;;.;:, . .1 
1,0MMUtl iJEHV,V¡;\' L:1:-:,,. 

C VJLL'.IEil [:iPECIF:;~j í:CL VH"J,; EII fT>l'•~/L~i ~ . .41,r;i. :e 1:,. ::.i.:;; __ ,. ,)l.,:> 
V t~ P• ~;:p 15, tlZ lo '7- J, 94124*,.LlJC (P\' l I l1 ;, :,~ l 
DEtiV "l ,/VC! P . l :..;;, 'JI') 

C VI~COSlDJ.O l'EL 'li >.;~ ~ill'~ADL,VI,l Eli t?!,V!~V E1i LC/(rí*Hl 1 , ... ?:..:, 
IF (TV.LE.4t..t.·•'-·) V~Sl.','•-(.,,::.:e7!'+t·.!lCó7B*T'."**l ,2~ l•!.:7""!, 
¡F ( T'l ,G T ,4( l •l ,[.,[., TV, !.E, 5 50 ,O 1 'h~ (. 'J•-C, Cl 4 Z+O ,ooo.; •n ,).,, ~-: .. , 
VIS V-Vl S(. v•:: ,42 ,>¡,., ;;o 

C C.t.Lm. L11TEt:TE D[L V,.P::JI Ct{ J il/lU l.: ll•' 
CLATIIT•EXr 17, (.O!i!i+~ ,l .. o*, L,1G( p ~11 1 _¡7:, 
•. ETURN ·J:_·1 •,. 
ENl .J::!J:,1 
SUBUll Tit:c: CELTA~(['•¡, CL, !';lUCU!,V,.rr~.,D?Tl'~~ 1 e L: I;, l 



C Ul'.l:Jh C[ ,IV, V~ V 
, Fll,•J. l'tl6'0í :.••.::,., ,l 
~ T• IITU6u!>•:. F&l/144 .e 
<:T•V,.l'lil. /,. T 
~E·~:•cr11v.:v•12.0J 
IFIPE.LE.lül,ll r•l,!/•[ 
.Fll;:.GT.¡¡_ ~",O r•3.C27E-~+! .l'l3C-3*RC**(-C .~4:; 1 
: PH.•l E:IV /62 .:; 
r PT•J1,!:•F•cru2•12.0112•s.z::!c:c•:>i•: ~c•.>*CL 
FE Tl!.:t: 
Etll 
!.l':IRCIUHH[ ,.¡¡ ~:;, ¡¡p¡,T11.1':, :),l'C'l!II 
L u"III.Jt: hL TL't.,./1! .: .. 
C•3.?.Z 
T•(TPl + TAJ/2.0 
BET/.• l.C./146l. + TI 
VI~ .. •l.C304E-!+!.7~!lt-e•T 
DEllA.•39,72 / IT., + 41:0.I 
EKA•0.01323 + 2.35E-05 •T 
H•DCt:A *V*l*!o'tl•t>:'/1.';,SI 
Cl,.•G •:icT.:. •IT?l-T .. l•[•F.r,;,~o~•IIXL""•:l/'li~I.**: 
íl..C.TJl.•l.[**;:/c.;1. 
:F CH .EQ. c.01 Gt Tl 2cc 
IF IPE .LE, 4.J G~ Tu ,l 

,F 11.F. .u:. ""·' ca TU "" 
rF (!'!.[ • LC. 4C:J;).o) G,I T.• ••l' 
:F l~l ollo 400JJ,OJ ca Tn ~~ 
ll• O.il239 
E•0.005 
te, Tu l!il.. 

8(. (•I .;.7t, 
E•C oó le 
GO T J 150 

110 L•O.bl5 
E •O o4bó 
Gt.. Tu l!;O 

"" E.•u .ez¡ 
E•<•.38~ 
GJ T.I 15C 

zc [,•0.891 
E•Oo33 

150 CFURZ•9•P En E*EY.i /t· 
ZCU l tl,.T•O.l~*I TPl -T~I**< .3:;:¡ 

IF 11·1.í. Ti.'I. oL T. l. CI l!l'.!li•CFJI Z + ~::,1-r 
IF (F.;.(. Tul.· • .;c. 1.01 l!C\:J!"l.fl•I ! 

250 1.ETUU: 
Etlll 
:.UütllUT:.1:t ,,:i<E.! 1T P~, TI','/, :J,l'C'.i.il 
G•32o2 
T•ITP~ + TAI/Z.O 
DET,.•l.0/1460.0+ TI 
VISA•¡. COB4i:-~+l ,7!'5c:C-6*T 
Ei<A•0.01323 + 2.3!:E-1:-~n 
DEIIA•39.73/11;. +4óC.OI 
llL,.O J•S ~ T 13.141(,•f**Z/4 .o 1 
Gk•G* CET'* ( T P$-T; 1 * CE ,ll **2•t U i'I •n:1v: SI .. : 
Pk3•C•. B9Z 
f-.E•LL,.lU*V*LLI,.;.* .i.. 4bl:7/'.l:;.:. 
íA(.TJ• • 1 L .. 2/GI 

,:., ,,_ 

l --· ,. 
•' - .! .. ; , 
J_ .!. ~u 
,) :~.:: J 
~ _.:_.: J 

'-~.:-)' 
,·:.::::-e 

... : '_!: 
\. _.! ,j) 

..,;..:4 JI· 
l l.!:· J J 
\J .. :: ,:-
0:.: j_) 

( .;:: 't•J 
J .. ,:!;; 1 

J .. ~-'. JO 
l) -~~, .! ) 
1--~ti ... •J 
u_.: :a.•'• 
u.~ •_v 
~ ~~ 9.!) 
,,:: ;'t•J 
\.•.a..:.!,':.. I 

r.;._ 1.::1 
,,;.c.·lc.,) 
~ :.! ) ) ; 
).1 )4 l 

l· .. ~ )d_.i 

v-.l l~, 
; -~.!t.1 
,, .:. J ... i ' 
11:L,l 
l: J: C•J 
,._:_.:.·, 
,,_.,..,: .J 1 

•\L33l·I• 
,. _)J t J 

1.t:J : ... ) 
J:h.!) 
L .:.3•rt.,' 
; _ _;} J 1 

·.J.J.' 1•, 
,· : 3:: ! ) 
013.>J') 

;_ .J '.J' 
,1:.,J \ t 

11.i.37:o 
(' .:.:: 7.:,·) 

" .. :? ~: ,, 
l _:, .'..: ' 
·).!. JJ ~-) 
u 13_:., 1 
l .. :,"' ·J 

"''-..Jf ... ·•· 

J.J)~'j 
0:3 .'.i l 

' -~- -' 



lF (-<E ,EC!, l,l ~; T'. 2U. 
IF 11.E ,L T, .W.o l G~ T: :ll 
ZLIM•:E?•YijAJ (~1·1t [~iA*l ,4é·~7) 
HL.:-;i•EK, .. •!92. 3/: .. ~:~ 
l!TlikC•O,C3b•FEH(,(•rr 3•Er.,/!:L,,Jr. - :u::11 
CFL,ll~•(ZLil'•~L. M + (CLlCl· - ZLil:l*'i'l ur 3)/~Ut•(. 
Gu TU 2r.C 

100 CF1RZ•v,éé4* ~'ll i t,.~ )•:,.: 
ZOO ttl,.T•0,27•1TP: - TA)**O, 33 

IF IF,.CT;;¡ ,L T, :.,vi HO; •·:fu¡;z + Ct: .. T 
rF ( F AC TLI , GE , .: , l ) H 01 = f fl í ! 
~- ~TUf. il 
EHD 

._; .·, ._: 1 

i. _4,•l.1 
l : .. ,_ . .' 

() : ,~ ~ t ) 

~ .. 't - }, . 

J_4 ~..!' 
,_,, !::l-1 
J - '1; J·) 

~ _.;. .. , tC
, .. ; t j J 

l· ~4 ~, 1 

Í, - .. : • .: 
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O P C ION No. 2 

La variación al método de cálculo (OPCION 1) presentado, será el 
siguiente: 

l ALL l,;1, TG! ( TF ,.lili' !, L E:12, (i)I' ;:, ·: se::, e:. '2, ú T,-.l 
CALCiJló..i í·EL CúEF:C:ENTE E!; EL TL.;¡_· L::~ 
P1-.:i•'/:;¡;;:•o,;;,PZ/l['t:2•3u.( ,l 
GRT•G *6L""*'.l*i.·:J .2*4 Z•eTA* ITP,.-TL J/V~ C;:,...: 
GPT•GH*PI B 
I F(GPT, LE ,l E•nx1.u1 •(.'.~~:•Gr¡,.. .. ~,.!~ 
IF (GPT, GT, 1eq1 XI: Ul •ll, t Zlt •GP r••c:. 4 
HCLT•XllL"T*lLl!Z/ Ji.. 
B Z•B ?2/ lZ, O 
C1;LC'JLO rEL t::.EF!CE;,TE EN L"~ ~Le·,:~ 
GI.B2.• G•ST1o• (TP.:.-T ,.l *ilZ**á •<L El:UºJ ;1,~IU 2 
GRa•~liRT( G~.o 2*Gr.T: 
G P&L• GF: il•l· Re• 3Z/ R l. 
IF IGi'[-L, GC, O, l,ub Gi•H ,L F. ,~ú ,e, )Xi!lº"•C, C7:f.•G?L°i **C, q~~ 
IFIGPBL,GT,:;.<.,t·,!..f ,Gf3L, LE, lJ~. C) Xl 12•~ ,:.<;c•,;;•~L**.;,;52ó 
IF(GPeL,GT,luu,Jl~.U[•:,(q5z•CPJL•~~.:;3e 
!F(G?BL.'iT.lE::JF·~..I.T""1ffGi'EL L~ ~~ .... ff ~~ ti. 1,::¡t 
HCL ;:.• xr; ua•c ~1:211! 
cuEFl c:et:re e c:rn 1:1.:.c o °TuEc-,.Lc r ~ .. , r.ru, 1111.-nuz•c:ir. F > 
HX•l, C/ l:i. ,OHCl.J.+I o.;1 
H Pí• l, C /1 l, C/ll!C -'· +HCL T l +F.Oi. l 
PEf.I:IETl.l1 L,l UJ."' 11LCT1. El n:. :! CL r~ri;.~ ... n::~ I i: ~ !..l 1\~r.l 

' ... • ~ .... J : 
).-1.;,•., 1 

J·Jt, "~:,., 
('J,.,.., .. j 

l ... í. ." ). 

ÍHli~ J:.l 
.) lb, .i·J 
'\ L•? ..,., 
' ..; .J~ r,J; • 

l lJI .. l_l 
1· .1(.1) ¡ 
,l>-,•.I)) 

e ~•ü·, ·:. 
\.'i) .J~': J 

1) J"! tJ•) 

O )7 1;) 
l i;?~·l,_; 

J ,7 ;J' 
.J ,-:: .\· 

ú ·' ? .... } j 
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4.3 CALCU:..os 

D A T O S : 

Las caracteristicas principales del calentador (19) calculado par 

el programa san: 

s~perficie externa: 

tubas: 

Aletas longitudinales: 

Presión permisible: 

Cabezales: 

265 ft2 

16 de 111 o.o. 10 Ga. sin costura, A. Carbón 

espesar D.035 11 acera 

altura 111 

número 20 par tuba 

longitud 41 

6QO psi a 650 ªF basada en 1/16" de corrosión 
permisible. 

1 1/211 Cd.BO S. Costura. 

Las resultadas se observan a continuación, de acuerda can las datas 

suministrad::is. 



- OPCION 1 -

ri<ür URCluHE LD::i luúú ii:.H I c.:i DA 1 (J¡¡ fll:. (;ALCIJLú 

LOS GRADOS API DEL FLUIDO ALftACENAúD 

;_;, , iálii'"i:.i\idUiiñ íié. ALi'liiCi:.i•Ñf'llEli i U i:Ji üüüi:i. ¡. AHiii:.l,Hl:.11 

LA fi:.ñl'El\,Hüi<A üt.i.. (tiiit:: i:.ii üiiüi:i. ¡. 11ilr{i:1'iHi:.11 

Ln VELOClUAU úl:.L ViENIO EN NILLA~ i'Uk HOiiA 

LII TEHfERATURA 'DEL vArüii (SATURADOí rn "GDü5; "FAHREN'HEH .. 

LA PRESION DEL VAPOR EN LIBRAS/PULG,**2 ABS. 

..:~ lJ.Líii"li..'íliü i.oc.L íiu';GüE DE Ai.li,i¡;i;.,,Allli:.ifiil i:.,; i'1Ei:i 

ÑLTÜi(i, Ül:.L í11ffGüé. l:.N i'ii:.~ 

PENü1Effil:. Dl:.L Ti:.CHU CUNlCO,ADlf'll:.NSlONAL 

E11lSiil1hi ui:. Li, i:iUrt.nf U,lE i:..<íC:RHA iii:.L 'li,~úüE ,Ñlil/lEHSNAL 

AUURA DEL NIVEL DEL LIOUIDO<NAXIIIOI EN PIES 

i:.Si'~~íii, ,;,:. ~;;;; rLÑi.ñS Di:. LA EHvüLvi:.Nil:.,i:.li ¡.·u¡_¡;,;¡¡,;¡¡ 

ESrESUii i.ii:. LAS ¡>;_,;m;¡;;.¡, íiEL l t.i.Hü' i:.li i'Ui..btilJAl:i 

liüí'ir.Rll Ui:. 1 UiiUli l"üR t:ALlN i AUOk 

DIAKETRO EXTi:.iiHO lll:.L tiJdU (,Llal(tíiD El; f'UL6tili11¡; 

DIAHETRD INTERNO DEL TUBO ALETADD EII PULGADAS 

Lü/,G!IUlí ~i:. i..GS lüliüS EN i>IES 

LüNGiiüü .iii:.Ll13 tli.C.lA:i i:.11 rlEa 

ALTüRA DE. LAS ALE.fAS i:.N l'ULüADAS 

Hü,,EKú uE ALI:. J' ,;¡, PUil , üilO 

E&~ESOR DE LAS ALETAS EN PULGADAS 

CONDUt;fivllJAii í.:1,ril¡;A "~ L11S itLETiiS,EM .SiüiiHiH·ff+•:llíiílü. fi~ ill 

(;UEHC.lEiHt:. DE. ENsu¡;1Anii:.1'iíO DEL fLUillil ilLiiACE.nÑÍiÜ, 

CUEf lClEIHI:. llE EiiSUi:lAf'llEHfU IIEL VAi'OK Ui:. CALEM fAIUi:.H'lll 

t:ilkDUi:HViD,\l) fé:rOliCA DEL 'il.i&ü,&IU/rtH:.1UFI, 

API =12 

TL .:.1::,0 

TA =85 

V =\/ 

·-.~ -=43'<> 

PV =420 

HiiL =40 

(76 

l'il it. =O.ool:5 

1:. =o.a::. 

XL =39.5 

EE =0.18 

Nli'!: =,S 

illi -"1 

DI =0.732 

E.L .a.; 

BL .,4 

Bl;¿ =1 

).ft -20 
EZ =0.035 

llKl =26 

KDü =U.005 

RJU -"O.UOO;:, 

Ai\1 =J.ó 



J ,. 11' i IJ.JI jf 

J 2 'TP = ·115.8042 

J J Ti' 115.7623 

K TPS = J101.828ó 

ti ¿ ff;;j - 10i .0234 

" -= 3 lfl:;; 101.6:i2() 

ll'T .. 119129:.!.7 

L "' 1 DliT .. 300.0üO f PTli jJt:l.7"i/ llf'IIL 

L = 2 Ul)l = 30u.ouu TPIA = 376.iló uPBL = 

·L = 3 DDT = 300.0üü 'li'Tt1 = JI.S.li14 i.1-'ilL = 

L = 4 DDT = 300.000 TPTA = 37;;.ll~~ ilrdL ~ 

L = :-; ül.lf - JOO.CiilU i i-'1 A .;. Ji'.J.iüü üfDL -= 

L ;::, 6 11111 = JUU.OUO Tf'IA = J/J./Jl !;l'fll = 

L~ lEMP. Li LA fAREII EN LA ~Ufl:.R~i~1E ftüJA~A ES EN 60PS. F 

TP = 115.7623 

a.:i!Jl:.+04 GPI ~ 

·¡ ./42E+U"I (¡p-¡ 

2.310t:+04 GPT = 

2.i02E+04 ljf i '-

:l.2Uilt.+v.; i:fr'I 

:!.203E-tü4 urr = 

3.458E+11 íJMEG,EN ¡ ..:/o.o.;;¿¡¡¿ 

9.2..;lk.+lú .. U1it:i;,l:.1l is ~;.;.:.i7ó9ii4 

1.226E+11 onEG,EN % =73.621435 

i. 1 Jcii:.+1 i OMl:.U,1:.N l =/J.8:l1Y:l4 

1.1121:.+11 OMEG,EN ¡ -l3.7i12~/~ 

l. loit.+l ·, 0~1:.~,i:.N A ~/J./Yü611 

-.::o 
~ 



(78 

L.A TErlr. F'RDftEDlO DE L.A SUPE&FICIE SECA EN GDDS. F 

l.ii 1 i:.ilr'. iiE i.it i'iiiillJ iU.80-".E IAS ~H 6JJUS. F 

íf''íit - J7J./Jlü 

li. ¡;ij~i'il:iiailH. LUHvl~CiUo'i-Kilü,;;;;,o;; r"Antt ll. AlkE Effl.li SUPERFICIE nOJADA i:H BIUilnR~H•~HüOü. ~) 

NCkUH = 1 .6.IOi 

iiCkUS : 1.á/5j 

EL COEFICIEN'IE DEL FLUIDO POR CONVECCIDN .NATURAL EN LA SUPERFlC·lE HOJADA EN BTU/IHR•FT*•2•GD0. fl 

HCNli = 

i:.i. COHIL1ENlE DE COHt;[¡;¡;JGñ i,liiURAL-ri',LiUli DE UooiíiüCCiufi iir. iüiiüo·Ñlr.ii'IS 
ikrr.oi,D iii. üiolftlliiil IHllli~ü üi:.L iUBü ~. BIUi(HR~ff~~.*6DO. Fl 

CALUli U!Sll'ADU ~Uk EL Alkl ~¡,¡ LA ~üfE:RHi;JE nunEIJA i:.ñ iiü/H.; 

QA = 302842.~ 

CALOR CONDUCIDO POR EL FOl4DO DEL IANOUE EN BTU/HR 

~~ : 3716.0 

CÑLGR TOT1tL IRÑNiiFEHllJU AL rlEiHil Aft~iEH fE Eñ &íUiHk 

IH = 11,;2·;2.; 

ülri:.liENl,;lA Vi:.KUill>!:Ril DE IErPUAíURA t:N GDO:;. f 

DO 1 = 300. OúUG 

CDEFICIEN[I:: TD1AL DE .IUlóEIO COilREGiúD íASAUü t.H 
i:.i. DlANEiRb INTE81i0 bíiL iUiU 1:.h 81ü/l~n•r l'lo•i•buu. r l 

fiUllfRü DE iüiDS ALETALDl> REQUERIDOS PARA LACDNSERYACION 
DE LA TEIIPERATURA DE DISEIO 

TUBOS : J7 



( ,, . ...... 

NCALENT = 2 

........... 
~ 1: l,•IJI; 11. .l 1.1\.• 

Viir'UK .:. Yoii.ii4 

.,,, .l l'ii::.S.uil i:.N Lüci ; lJBU!i c.,·; L~;:iil'i.tlli .n~ 

, .. 
V"v ·1NAi1iu11 é. \1:1.ü i .iüi, i-L. 
~e~ .r tilLuN~ci ~~l~Li,,D~ il~i. 

- OPCION 2 -

H~ .1 -li 

ÍII =ll:i 

ú -, .. .., 

n,•,L. -'"tv 

f'I,íC =.,;.,¡;. 

(" 
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C A P I T U L O V 

ANALISIS DE RESULTADOS V CONCLUSIONES 

COMENTARIOS AL PRIERAMA. 

El objetivo principal del programa es calcular la cantidad de ca -

lentadores necesarios para la conservación de la temperatura del fluido -

almacenado; calculando para el nivel máximo de llenado. 

El programa cumple el objetivo para el que fué creado, cuando se mE_ 

difican las características especificas de un calentador, por ejemplo: 

a) Altura de aleta 

b) Número de aletas por tubo 

c) Longitud del conjunto tubo-aletas. 

d) Diámetro y espesor del tubo 

e) Número de tubos por calentador 

f) Material del tubo 

g) Material de las aletas 

h) Espesor de las aletas. 

Tal flexibilidad sitúa al Ingeniero en posición de poder comparar -

desde cualquier punto de vista, diversos modelos de calentadores e inclu

so, contra algún otro tipo de medio de calentamiento (por ej. serpentines). 

Un análisis de los resultados obtenidos para el producto GrAPr 8/L

y el producto GrTPr nos conduce a la siguiente discrepancia: 

a) La película de fluido adyacente a la pared del tubo está en ré

gimen turbulento y, 

b) La película de fluido adyacente a las aletas en régimen laminar 

La diferencia encontrada se explica por si sola si tomamos en cuen

ta que la ecuación (gráfica 3.4) que se seleccioné para calcular el coe

ficiente en las aletas, representa a un sistema físico diferente, es de -

cir, un sistema de transferencia de calor de un fluido encerrado entre 

dos paredes verticales paralelas, donde el flujo de calor es perpendicu -

lar a las placas en el· sentido decreciente de temperatura y su perfil de 



velocidad se comporta como se muestra en la figura 3.5, cuando debido a 

la configuración de las aletas debería mostrar un perfil de velocidad P.! 

recido al de la figura 3.1. 

Por lo tanto, se estableció que se debía modular de alguna manera

la diferencia encontrada en los puntos 1 v 2¡ para lo cual se propuso 

(OPCION 2) obtener un número de Grashof en las aletas modificado de -

acuerdo con la siguiente ecuación. 

(5.1) 

con la cual se calculó el coeficiente de las aletas para la misma ecua -

ción seleccionada inicialmente. 

El número de calentadores calculados de ésta manera se parece más 

a los calculadas con la gráfica 5.1 (21), editada por Brown Finetube Ca., 

fabricante de calentadores verticales de tubos aletadas para el modelo -

de calentador calculado por el programa, ver tabla 5.1. 

Por lo tanto se recomienda emplear la secuencia de cálculo modifi

cada para el Grashof de las aletas (OPCION 2). Se debe señalar qué, la

fracción de calentador calculada que se aproximó a un calentador adicio

nal era de 0.3. 

El número de calentadores calculados con la gráfica 5.1, requiere

de los siguientes datos: 

targa térmica total, en miles de BTU/Hr. 

T máxima= Tvapor - TFluÍdo, en ºF. 

viscosidad del fluido a temp. promedio, en cp. 
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D A T O S 

O\C ~~ "d >3 e "d < 
Otz:I ~f: Otz:IH 

o z gij ,~m 
¡ ".100 ~ "d < n 

•H z tz:I tz:I ~ >30 e ~e ,:~ cm 
~ O~H • >3 !%1 e 
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1 tz:I t< tz:I 

CASO METODO mc::¡.:;r:: 
• IH 

OPCION 1 12 150 450 72.4 
1 OPCION 2 12 150 450 72.4 

GRAF.5 1 12 150 450 72.4 

OPCION 1 12 150 350 203 
2 OPCION 2 12 150 350 203 

GRAF.5 .1 12 150 350 203 

OPCION 1 12 150 290 418 
3 OPCION 2 12 150 290 418 

GRAF.5.1 12 150 290 418 

4 OPCION 1 12 150 230 959 
4 OPCION 2 12 150 230 959 

4 GRAF.5.1 12 150 230 959 

TABLA 5.1 

R E S U L T A D O S 
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00 o 

85 o 1,191.3 2 37 
85 o 1,191.3 2 32 
85 o 1,191.3 1 18 

80 10 1,486 5 84 
80 10 1,486 4 66 
80 10 1,486 3 54 

70 20 1,891.3 10 181 
70 20 1,891.3 8 133 
70 20 1,891.3 7 126 

60 30 2,230.7 27 476 
60 30 2,230.7 18 316 

60 30 2,230.7 16 288 
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n 
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51.82 
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77.43 
56.09 

-
80.12 
59.49 

-
83.43 
64.04 

- ~ 

(X) 
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Un análisis comparativo de la tabla 5.1 puede arrojar a la luz las 

diferencias del número de calentadores calculado por cada uno de los mé 

todos. 

V se pueden observar ciertas discrepancias como, las eficiencias -

calculadas por las dos .opciones resultan muy diferentes, y dan idea (e~ 

trictamente la opción 2) del orden de la eficiencia de las aletas de 

los calentadores calculados con la gráfica del fabricante 21 (fig.5.1). 

Por lo tanto,-por lo parecido de los resultados calculados p~r la

opción 2 a los de la gráfica, se recomienda para efectos preliminares -

utilizar la versión modificada para el Grashof de las aletas, ya que la 

técnica de cálculo generalmente es propiedad del fabricante. 

Como puede verse en la tabla 5.1, la opción 1 presenta gran discre 

pancia con respecto a los dos métodos restantes a .6T pequeña, es decir, 

se vé fuertemente afectado por la viscosidad del fluído. Sin embargo,

las pequeñas diferencias de la opción 2 con la gráfica pueden debeTse a 

tres cosas por ejemplo: a los coeficientes de ensuciamiento del fluído

y vapor escogidoo, a la fracción de calentador aproximada a la unidad y, 

a la dificultad para leer los valores calculados con dicha gráfica. 

CONCLUSION. 

!.- Un aumento en el número de Grashof en las aletas reflejó los si -

guientes cambios notorios: 

a) La temperatura de la pared del tubo disminuyó. 

b) Aumentó el número de Grashof de la película de fluido adyacen

te a las alet~s, y se posiciona en régimen turbulento, mismo

régimen de transferencia de calor de la.película de fluido ad

yacente del tubo. 

c) Disminuyó el número de Grashof de la película de fluído adya

cente al tubo como consecuencia del inciso a). 

d) Disminuyó la eficiencia de la aleta para la versión modificada. 

II.- Se espera que el trabajo desarrollado en la presente tesis aporte, 

como principio de un análisis más profundo,la idea general para ca!, 

cular el coeficiente de convección natural para tubos verticales -

con aletas longitudinales; dado que, en la literatura existente

no se indica en forma precisa como calcular el coeficiente global

del lado externo del tubo; y mucho menos se indica en que forma -



/ 
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se ven afectadJs recíprocamente las coeficientes de película para -

las aletas y el tuba. 

III- La contribución del presente trabaja fué elaborar un algoritmo de -

cálculo d~ la transferencia de calar de un tanque de almacenamiento 

can calentamiento interna hacia sus alrededores. Incluyendo un br~ 

ve estudia de cada mecanismo de transmisión de calar, aplicable pa

ra el desarrolla del presente trabaja, apoyándonos en "herramientas" 

de cálculo cama la programación. 

Donde se consideró práctica, se incluyó una bibliografía suficient~ 

inente completa para ayudar al analista a seguir su interés especial. Si!!!, 

plemente se ha intentada recopilar el material apropiada y presentarla -

en una forma sencilla para su análisis. 
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A P E N D I C E A 

Una solución alternativa para calcular el coeficiente de pelí
cula por convección natural en el lado externo de los tubos se estu
dia aquí. 

El análisis dimensional* ha mostrado que se pueden representar 
los datos de transferencia de calor por convección natural en forma
adimensional como: 

Nu = f (Gr. Pr) A-1 

Para el caso de la transferencia de calor por convección forza
da el análisis dimensional condujo a una relación de la forma. 

Nu = f (Re, Pr) A-2 

La ecuación (A-1) para la convección natural es muy semejante
ª la ecuación (A-2), que se aplica a la convección forzada. La velo
cidad del fluido se representa adicionalmente por medio del número -
de Reynolds, que aparece en los análisis de la convección forzada. -
En la convección natural, el flujo es el resultado de los efectos de 
boyantes consecuencia de la diferencia en la temperatura. Estos efe~ 
tos están incluidos en el número de Grashof, y este parámetro reem-
plaza el número de Reynolds en el caso de la convección natural. 

* James R. Welty, Transferencia de Calor Aplicada a la Ingeniería; 
Limusa, 1978. 



Por lo tanto se podría pensar, que mediante los arreglos ade-
cuados se puede calcular el coeficiente de película para convección 
natural, utilizando una ecuación para convección forzada. Lo q.ue se 
interntará demostrar como sigue. 

1.-En la convección natural el flujo es el resultado de la transferen-
cia de energía entre una superficie a la temperatura To y el fluido a 
la temperatura ambiente T 

Por lo tanto no hay una velocidad especificada. 

Las propiedades de interés del fluido sonf;I"_, Cp, K, y B. _ha -
última propiedad mencionada es el coeficiente de dilatacióntérmica.
usado para representar la variación en la densidad del flujo con la
temperatura de acuerdo con: 

f jo ( l + B Í\T ) 
en donde/º es la densidad de referencia dentro de la capa 
yAT es la diferencia de temperaturas entre el fluido en la 
cie de la placa y la correspondiente lejos de la placa. 

A-3 

caliente 
superfi-

2.-Se puede escribir la fuerza de boyantez por volúmen unitario, Fe, co 

como: 
F = B (j-jo) g 

y, con la sustitución de la ecuación (A-3) dá: 

BgAT 
-2- A-4 

3.-Aplicado a una distancia e igualando a la energía cinética adquirida 

por el fluido ** 

simplificando: 

f o BgAT L = e_g_L 
gc2 J2gc 

v2 = gB LAT 

A-5 

A-6 

representa la velocidad promedio ascencional del fluido en la convec-



. ci6n natural. 
L- La ecuaci6n para convecci6n forzada fuera de tubos con aletas longi

tudinales puede ser representado por*** 

donde: 

para 

Jf = 0.30315 NRe0.349 

NRe L 2000 

su coeficiente de correlaci6n 

A-7 

A-8 

r =-0.99947 

** A. Anaya D., Notas del curso de transferencia de calor, Facultad 
de Química, UNAM. 

*** D. Kern. Procesos de Transferencia de calor, CECSA, Figura 6.10 

d6nde: 

Jf = 2.9380 X 10-5 

2000 L NRe L 4000 

r = 0.9994 

Jf = 4.0586xl0-3 NRe 

4000 L NRe L 10,000 

r = 0.9984 

1.5769 
NRe 

0.9918 

Jf = 0.0211 NRe0.8172 

10,000 L NRe L 500,000 

NRe = De Vf'f 

A-9 

A-10 

A-11 

5.-Elevando el término del número de Reynolds al cuadrado en las ecua
ciones A-8, A-9, A-10 y A-11 y multiplicando por 1/2 el exponente, y 



sustituyendri al diámetro equivalente De, por la dimensión caracterfs 
tica L (altura del tubo). 

Por ejemplo 

Jf = a L2 y2 p 2 
• 2 ~ ) 

b/2 

/' 
sustituyendo la ecuación A-6 en A-13 

rearreglando términos 

Jf = a (l3gB~f'T) b/2 

A-12 

A-13 

A-14 

dónde el término entre paréntesis representa el número de Gras
hof. Aplicando el mismo criterio a nuestras ecuaciones A-7 a la A-11, 
se transforman respectivamente en: 

Jf = H:L (~-1/3 (~ -0.14 

0.1745 
0.30315 Gr 

GrL 4xl06 

J = 2.938xlo- 5 Gr0· 78845 
f 

4x106 L Gr L l .6xl07 

J = 4.0586xlo- 3 Gr0· 496 
f 1 L L a l.6xl0 - Gr-lxlO 

A-15 

A-16 

A-17 

A-18 



Jf : 0.0211 Gr o. 40SG 

a L L 11 lxlO - Gr-2.SxlO 
A-19 

Por lo tanto las ecuaciones A-15 a la A-19, representan la alter 
nativa de cálculo del coeficiente de pelfcula hf' por convección na
tural para el lado externo del tubo aletada. 


	Portada
	Índice
	Capítulo I. Introducción
	Capítulo II. Generalidades
	Capítulo III. Bases de Cálculo
	Capítulo IV. Desarrollo del Programa
	Capítulo V. Análisis de Resultados y Conclusiones
	Capítulo VI. Bibliografía
	Apéndices



