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CAPITULO I
INTRODUCCTION.

Es importante reconocer, el papel que juega en la indistria petro-
lera de nuestro pais; en lo que se refiere a el almacenamiento de hidro-
carburos liguidos viscosos, dificilmente manejables a temperatura ambien
te; mantener un rango de temperatura adecuado en el liguido almacenado,-
ya que el efecto del incremento de la temperatura produce la disminucidén

de su viscosidad, es decir, aumenta su fluidez.

Par ejemplo, la potencia y costo de bombeo se verén reducidos, co
mo también puede ser reducido su tiempo de drenadoc 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 proparcione el calor necesarioc para mantener el ran

go de temperatura requerido.

El equipo propuesto para este sistema interno de calentamiento es-
tard representado por calentadores verticales de tubos aletados, ver fi-
gura 1.1, y la energia necesaria para el calentamiento deberd ser suminig

trada con vapor saturado.

La evaluacifn del flujo de calor a los alrededores estd en relacidn
directa a diversos factores tanto fisicos como climatolégicos del lugar,

como son:

a) El area expuesta del tanque a la atmdsfera

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) Precipitacidn pluvial
h) Agitacidn interna del ligquido, etc.



FIGURA I.I CALENTADOR DE TUBOS VERTICALES
CON ALETAS LONGITUDINALES.



La exactitud de los cadlculos para determinar el flujo de calar en
tre el contenido de el recipiente ver figura 1.2, y sus alrededores -
son a menudo complejos. MOltiples resistencias en serie estén presen
tes en la trayectoria del flujo de calor. Adems, los diversos meca-
nismos de transferencia de calcr como conduccifn, conveccidn y radia

cibn pueden estar presentes simulténeamente.

Por tanto, las suposiciones y simplificaciones comprendidas en -
el método usado para calcular las pérdidas de calor y/o el area de - -
transferencia de calor de los tubos aletados debe ser entendidao, 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 ingenieria
la solucifn adecuada de un problema requiere hip6tesis e idealizaciones.
Es casi impusible'descubrir los fendmenos fisicos en forma exacta, y pa
ra expresar un problema en forma de ecuacidn que pueda resclverse, es -
necesario hacer algunas aproximaciones. Por lo tanto, es importante re
cordar las hipdtesis, idealizaciones y aproximaciones hechas durante el
anilisis del problema, cuando sean interpretados los resultados finales.

z

Cuando se considere necesario formular una hipdtesis & una aproxi
macién en la solucidn del problema, seréd presentada en forma resumida -

en el capitulo de "Andlisis de resultados y conclusiones'.



Tps

T vapor

L0 0o

VAPOR

T

CONCRETO

FIGURA 1.2

TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE TECHO
CONICO, CON CALENTADORES VERTICALES.

»-CONDENSADO

Vi



CAPITULO 1II

GENERALIDADES.

2.1 INTRODUCCION.

Siempre que existe un gradiente de temperatura en un sistema, se
transfiere energia. La termodinémica ensefia que ésta transferencia de
energia se define como calor. Desde un punto de vista termodinémica,-
el calor transferido durante un proceso, simplemente es igual a la di-
ferencia entre el cambio de energia del sistema y el trabajo realizado.
Es evidente que este tipo de andlisis no considera ni el mecanismo de
flujo de caslor, ni el tiempo requerido para su transferencia. Simple-
mente, sefiala gue cantidad de calor proporciona o rechaza un sistema -
durante un procesao, entre estados finales especificados,sin considerar
cuando o cbmo podria realizarse esto. La razén por la cual no se ob -
tiene esta informacién a partir de un andlisis termodinédmico, es por -

la ausencia del tiempo como variable.

Desde el punto de vista de ingenieria, la rapidéz de transferen-
cia de calor a una diferencia de temperatura especificada constituye -

el problema principal.

La literatura sobre transferencia de calor generalmente reconoce
tres modos distintos de transmisidn de calor, gque son: conduccidn, con

veccifn y radiacién.

2.2. CONDUCCION.

La transferencia de calor por conduccidn se logra a través de -
dos mecanismos. El primero es la interaccidn molecular, en el cufl --
las moléculas de niveles energéticos relativamente mayores (indicados-
por su temperatura) ceden energia a moléculas adyacentes en niveles in
feriores. Este tipo de transferencia sucede en los sistemas que tie -
nen moléculas de sflidos, liguidos o gases y en las que hay un gradien

te de temperatura, sin desplazamiento apreciable de particulas.



El segundo mecanismo de transferencia de calor por conduccidén es
el de electrones "libres", los gue se presentan principalmente en los
sflidos metélicos puros. Muy variable en aleaciones metdlicas y muy
baja para 10s no metales. La facilidad que tienen los sflidos para -
conducir el calor varia directamente con la concentracién de electro-

nes libres.

La conduccidn es el (nico mecanismo por el cual puede fluir ca-
lor en los sdlidos opacos. En sdlidos transparentes, como el vidrio-
y el cuarzo, parte de la energia es transmitida por radiacidn y parte
por conduccifn. En los fluidos a régimen laminar, la transferencia -
de calor se realiza en direccidn perpendicular al movimiento del flui
da.

En los gases,el mecanismo de conduccifin térmica es muy simple. -
De acuerdo con la teoria cinética, la temperatura de un elemento de -
materia es proporcional a la energia cinética media de sus constitu -
yentes moleculares. Cuando las moléculas de una regitn adguieren una
energia cinética media mayor que las moléculas de una regién adyacen-
te, lo gue se manifiesta por una diferencia de temperatura, las molé-
culas gque poseen mayor energia distribuirén su exceso de energia en--
tre las moléculas energéticamente mAs pobres, es decir, que se Encuég
tran a temperatura inferior. La distribucidén de la energia puede te-

ner lugar debido a colisicnes entre las moléculas.

El mecanismo fisico de conduccidn de energia térmica en liguidos
es cualitativamente el mismo que en gases; sin embargo, la situacifn-
es mas compleja puesto que las moléculas estén menos espaciadas y los
campos de fuerza molecular ejercen una gran influencia sobre los in -

tercambios de energia en los procesos de choque.

Se atribuye a Fourier (1) una expresifn cuantitativa que relacig
na el gradiente de temperatura con la naturaleza del medio conductor-

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

x dT
= -k o 2.1)




donde q, es la razdn de transferencia de calor en direccidn de las x; -
A es el area normal a la direccidn de flujo de calor; dT/dx es el gra -
riente de temperatura en la direccién 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 relacién que define esta cantidad.

El signo negativo se coloca para satisfacer la segunda ley de la -
termodinédmica, es decir, el calor debe fluir ern la direccién 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 mues
tran los valores de la conductividad térmica para varios metales comi -
nes (2).

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

conductividad térmica para distintas categorias de conductores (3).

TABLA 2.1. VALORES DE LA CONDUCTIVIDAD TERMICA PARA DISTINTAS
CATEGORIAS DE MATERIALES.

MEDIOD k (BTU/Hr-Ft.%F) -
Metales puros 20 - 250
Aleaciones metélicas 10 - 100
Metales ligquidos 5 - 50
Liquidos (no metdlicos) 0.1 - 1.0
S4lidos (no metélicos) 0.01- 10
Materiales aislantes 0.01- '0.2
Gases 0.001- 0.1

Se ha encontrado para la mayoria de los gases, que la conductividad
térmica es independiente de la presifn hasta 10 atmisferas aproximada -
mente. En los materiales sflidos y liguidos a diferencia de los gases,

la condictividad térmica es independiente de la presién.
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2.3 CONVECCION.

La conveccidn involucra el intercambio de energia entre un fluido
y una superficie o interfase. Hay dos clases de procesos convectivos,

gue son: la conveccidn forzada y la conveccidn natural & libre.

Conveccidn forzada, en este proceso se forza el movimiento de wun
fluido por una superficie debido al efecto de un agente externo tal cg
mo un ventilador o bomba, y la conveccifin natural se desarrolla cuando
un fluido se encuentra en contacto con una superficie de temperatura -

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

su expansifn térmica a consecuencia del intercambio de energia provo

can un movimiento natural del fluido.

Sin considerar el fendmeno de flujo involucrado, se sabe que la -
conduccifn es el mecanismo de transferencia de energia directamente ad
yacente a una superficie, ver figura 2.2, es decir, la velocidad de la
capa de fluido en la pared es cero (4). ¢Porque hablamos de conveccidn,
si el calor fluye por cenduccidn en esta capa?. La respuesta es que -
el gradiente de temperatura depende de la razdn 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 expresd por primera vez la ecuacifn basica que relaciona -
el efecto total para la transferencia convectiva del calor, conocida -

como ley de enfriamiento de Newton, es

g = hA (Tw - Too ) (2.2)

donde g representa la rapidez de calor transferido por conveccién, A -
es el Area normal a la direccidn del flujo de calor, (Tw - Togg ) es la
fuerza motriz de la temperatura y h es el coeficiente convectivo de -
transferencia de calor, llamado algunas veces conductancia de pelicula,
debido a su relacidn con el proceso de canduccidn en la capa delgada -

estacionaria de fluido en la superficie de la pared.
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Fig. 2.2 Diagrama asquemdtico que muestra la transferencia de calor

por convecckin en una placa.



Se puede anticipar por lo tanto gque, el cogficiente h tiene una -
dependencia respecto a la viscosidad del fluido, ademés de las propie-
dades térmicas del fluido (conductividad térmica, calor especifico,den
sidad). Esto se anticipa debido a la influencia de la viscosidad en -
el perfil de velocidad y, de igual manera, en la razdn de transferencia

de energia en la regién cercana a la pared.

La ecuacidn 2.2 también evalia la transferencia de energia asocia
da con los cambios de fase. Por lo tanto, los fenémenos de ebullicifin
y condensacidn quedan agrupados bajo el tfpico general de transferen -
cia de calor por conveccién (4). La tabla 2.2 da algunos limites apro
ximados de los coeficientes de transferencia de calar por conveccién -
forzada y libre de distintos fluidos (5).

TABLA 2.2 INTERVALO DE VARIACION DE LOS hm COMUNMENTE EMPLEADOS

MECANISMO h (BTU/hr-ft2 OF)
Vapor, con condensacién en gotas 5,000 - 20,000
Vapor, con condensacion en peli-
cula & lémina liguida. 1,000 - 3,000
Agua en ebullicifn 300 - 9,000
Vapores orgénicos saturados en el
punto de condensacién. 200 - L0oo
Agua, (calentamiento) 50 - 3,000
Aceites, (calentemiento & enfria-
miento). 10 - 300
Vapor, (sobrecalentamiento) 5 - 20

Aire, (calentamiento o enfriamien
to). 0.2 - 10

Pocos son los fenfimenos de transporte gue siguen sencillas rela -
ciones flujo-gradiente, todas las aplicaciones de la transferencia de
calor, con excepcidn de la transferencia de calor debida a la radia --
cién térmica, pueden ser analizados mediante sencillas ecuaciones de -

velocidad.
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En algunos casos, tiemen lugar simulténeamente dos fendmenos de
transporte. Por ejemplo en un tubc de un cambiador de calor, cuando-
el fluido fluye dentro de &l es aparente que la cantidad de movimien-
to se transfiere en forma simulténea de la pared al fluido. Para ana
lizar el sistema completo es necesario cuanda menos una ecuacifin 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-
de cantidad de movimiento, calor y masa, las similitudes que existian
antre los tres fendmenos no fueron reconocidas. Las diversas formas-
de ecuacifn gque se desarrollaron, no son exactamente similares, pero-
el contenido entre ellas puede correlacionarse y la ecuacifn general-

de transporte que debe integrarse es (6a):

g=- (§+6) g)‘: (2.3)

donde y = flujo de una propiedad para cualquier valor de X
§ = difusividad molecular
E = difusividad de los remolinos
" = concentracién por voldmen de la propiedad transferente.

Para una geometria cilindrica de radio r=D/2, (6a) se puede de-
terminar el valor medio de la propiedad transferente gque resulte de -
la integracién de todo el ducto. Ademés, manteniendo una temperatura
promedio resultante en el fluido, y definiendo una difusividad prome-
dio (E) de los remolinos. El coeficiente de transferencia (E) puede

cefinirse como

(8§ +E) (2.4)
E = -4 -rT

Mediante los pasos adecuados, aplicados a la ecuacifn general -
de transporte para nuestra forma cilindrica, llegamos a la ecuacifn -

de la siguiente forma:

(YR, =- (- (2.5)

7
/(ER)
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donde la integracifin del gradiente en la ecuacifén diferencial dé como
resultado el términa ( r} _ri) en la ecuacidn 2.5, y la rapidez de -
transferencia es proporcional a este término, gque se llama gradiente-
(6 més frecuentemente potencial de transferencia). E1 término del de
nominador (1/EAR) es llamado resistencia a la transferencia. La ecua-

cidn 2.5 puede escribirse como

Potencial de transferencia
Resistencia (2.6)

Rapidez de transferencia

Notese la exacta analogia entre transferencia de calor, masa v
cantidad de movimiento descrita por la ecuacifén 2.6, y la transferen-
cia de corriente descrita por la ley de Ohm.

E
I, = e
E R (2.7)
donde I, = corriente
Eg = potencial eléctrico
Re = resistencia

El coeficiente de transferencia de calor h (para flujo turbulento
en tubos) puede definirse como (6b)

- Eg - dlec+ Eg) (2.8)

D rq

Si la definicifin del coeficiente de transferencia de calor (Ec. -

h
fee

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

Se como

(2.9)

Nnu =

La relacién entre la cantidad de movimiento por transporte turbu
lento y la transferencia de cantidad de movimiento por transporte mole

cular es definido como nimero de Reynaolds.

we - 20 (2.10)

o
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El nfmero de Nusselt es la relacifn de mecanismo que involucra -
la transferencia de calor, y el nimero de Reynolds es la relacidn de
los mecanismos que involucran la transferencia de cantidad de movimien
to. La tercera relacifn necesariamente debe incluir el mecanismo de
transferencia de calor y el mecanismo de transferencia de cantidad de
movimiento. La relacifin de transferencia de cantidad de movimiento -
por transporte molecular a la transferencia de calor por transporte -
molecular ha sido definido como ndmero de Prandtl.

NPr ——CEA (2.11)

El nimero de Prandtl es una funcidn de las propiedades del flui
do solamente y depende de las caracteristicas del flujo.

Establecidas las relaciones para los mecanismos, puede estable-

cerse una forma de ecuacidn:

1
)b

pr’ treet

a b a1
NNu = constante (NRE) (NFr) + constante (NRE) (N

(2.12)

La similitud entre los fendmenos de transporte molecular exami-
nados presentan una dependencia similar de la actividad de los remoli
nos en la masa, calor y cantidad de movimiento. Por lo tanto, hasta-
el presente, parece existir una estrecha relacifn entre los tres fend

menos de transferencia en los régimenes laminar y turbulento.

ANALOGIA DE REYNOLDS (6c).

La analogia de Reynolds es de importancia histdrica como el pri
mer reconocimiento de la conducta andloga de las velocidades de trang

ferencia de calor y cantidad de movimiento.

Reynolds postuld que los mecanismos para la transferencia de ca
lor y cantidad de movimiento son idénticos. El postulado puede escri

birse como sigue:



L (x+ Eg) _ L (Y +ER) (2.13)

xq D ) Yy ©

6 si se sustituyen los coeficientes

h
- _ (2.18)
Cpf T

La ecuacidn 2.14 puede dividirse por v, y el factor de friccién -

sustituirse por Et'/v, por lo tanto

h . f
CDJ’V = A (2.15)

La ecuacidn anterior (Ec. 2.15) es la formulacidn matemitica de -
la analogia de Reynolds. El grupo h/ij’V es el nimero de Stanton - -
(Nst) y representa la relacidn adimensional.

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

El nimero de Stanton se relaciona a los nimeros de Nusselt, Rey -

nolds y Prandtl como sigue

N NNu

St = ————— (2.16)
NRe NPr
F
i NSt = 5 (2.17)

se encontrd experimentalmente que ésta ecuacifn 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 sflidos y fluidos, en los cuales la naturaleza -
del movimiento no estéd bien definida. Las aplicaciones son: (1) trans-

ferencia de caler en flujo laminar, (2) transferencia de calor en la --
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cual el movimiento del fluido es originado por la conveccidn natural, vy
(3) procesos de transferencia asociados con cambioc de fase, como en la

condensacidn o la ebullicidn.

Los anAlisis para la transferencia de calor en régimen laminar -

concluyen en una ecuacifn de la siguiente forma:

Nou = @ (NPE' L/D) (2.18)
donde Ny, = nimero de Peclet, DvCp/k
L/D = cociente longitud - diametro.
@ = funcibn desconaocida..

Los datos experimentales de muchos investigadores revelan una -

ecuacifn para conveccifn natural que tienen la forma general.

NNu = constante (NGr Npr)a (2.19)
3 2
donde N Gr = nimero de Grashof, L f g/‘: (-4aT) ,
las propiedades del fluido calculadas a la temperatura promedic - - -

(T + 7,72, T es la temperatura ambiente del cuerpo principal del flui-
da, T1

es la temperatura de la placa vy /9 es el coeficiente volumétrico
de expansifn del fluido.

Para la conveccifn natural se han postulado los siguientes meca -

nismos de transferencia:

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

3.~ Transferencia de cantidad de movimiento mediante transporte -
turbulento.

4.~ Transferencia de calor mediante transporte turbulento.

5.=- La fuerza que depende de la gravedad sobre un elemento de wun
fluido debido a las diferencias en la densidad.

El {nico origen de la velocidad es la fuerza de desplazamiento.-
De manera que las fuerzas de desplazamiento pueden reemplazar a la velg

cidad. Esto indica que uno de los cinco mecanismos propuestos era re -



dundante. El mecanismo redundante es por lo tanto el ndmero 5. La -
fuerza gravitacional no constituye por si misma a la transferencia, -
sino gue actde unicamente como un potencial de velocidad, y la veloci

dad esté ya incluida en los mecanismos 3 y b,



2.4 RADIACION (3,4,5).

La ecuacidén fundamental gue rige la radiacifin total desde un radia

der ideal (el "cuerpo negro") fué descubierta empiricamente por Stefan-

dqr = ¢ dATh (2.20)
donde dgr representa el calor transferido por radiacidn desde un lado-
del elemento "negro" de area dA, T es la temperatura absoluta de la su-
perficie, y ¢ la constante dimensional de Stefan-Boltzman con un valor-
de 0.1716 x 1078 @Tu/nr-Ft2 OR.

Por definicién, el cuerpo negro absorbe la maxima energia posible
sin importar la direccién & longitud de onda, se sigue gque su emisidn -
es igualmente un méximo en todas las longitudes de onda y en toda direc

sz
Clon.

Por lo tanto, de la ecuacidn 2.20 se deduce que la radiacifn total

emitida por un cuerpo negro es una funcifn solamente de la temperatura.

El mecanismo en este caso es radiacifin electromagnética, la cual
se propaga como resultado de una diferencia de temperatura y se le lla-
ma radiacidn térmica (Lb). La transferencia de energia se puede reali-
zar a través de un medio, como puede ser transferido hacia regiones don
de existe un vacio perfecto. El intercambio de energia radiante puede-
ocurrir entre dos superficies, entre una superficie y un gas o medio --

participante, & entre varias superficies o fluidos participantes.

Cuando dos cuerpos intercambian calor por radiacién, el intercam-.
bio de calor es entonces proporcional a la diferencia en Th. Si el --
cuerpo negro radia hacia una cubierta que lo envuelva completamente y -
cuya superficie es también negra (es decir, absorbe toda la energia ra-
diante incidente en ella), la rapidéz neta de calor radiante transferi-

do esté dado por
g = gh @5 -T,7) (2.21)

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



Otros tipus de superficies, cnmc por ejemplo, una superficie -
barnizada @ una placs de metal pulida, nu radian tanta energia como -
1a de un cuerpo negro. Para toms. en cuenta la naturaleza "gris" de
taies superficies, se introdujo un nuevo factor llamado emisividad -
(E), gque es el coeficiente de la superficie gris, y es igual a la ra-
z6n de emisifin de la superficie gris a la emisifn-de un radiador per-

fecto a 1a misma temperatura.

Por la tanto la ecuacifn 2.21 guedariz expresada para el ejem -
plo anterior como:
L [

a = GE A (T =T, (2.22)

La emisividad £ de una superficie (més propiamente, la emisivi-
dad semiesférica total) varia con su temperatura, grado de rugosidad

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

TABLA 2.3
EMISIVIDADES DE VARIAS SUPERFICIES.

Longitud de onda y temperatura promedio
9.3 5.4/ 3.6 1.84 0.6M

MATERIAL 100% 500%F 1000°F 2500%F  SOLAR
Fierro:

Pulido 0.06 0.08 0.13 0.25 0.45
Fundicidn,oxidado 0.63 0.66 0.76
Galvanizado,nuevo 0.23 - - 0.42 0.66
Galvanizado,sucio 0.28 - - 0.90 0.89°
Acero en placa ru

gosa. g0.94 0.97 0.98
Oxido 0.96 - 0.85 - 0.74
Fundido - - -- 0.3-0.4
Pinturas

Laca Aluminizada 0.65 0.65
Pinturas Lechosas 0.95 0.88 0.70 0.42 0.35




re
[

Asi, para superficies metdlicas limpias (5b) la emisividad es de
0.05 a 0.45 a bajas temperaturas, y de 0.4 a 0.7 a temperaturas altas.
Para superficies oxidadas o rugosas es, a bajas temperaturas, de 0.6 a
0.95 y a altas, de 0.9 a 0.95.

S5i ninguno de los dos cuerpos es un radiador perfecto y si los -
dos cuerpos poseen entre si una relacifn geométrica dada, la transfe -
rencia neta de calor por radiacién térmica entre ambos cuerpos esti da
da por

Q@ =G A Fap (T =T, (2.23)

donde F1 2 es un modulo gque modifica la ecuacién para radiadores per -
fectos de acuerdo con los coeficientes de emisifin y las geometrias re-

lativas de los cuerpos reales.

Muchos problemas practicos invelucran transferencia de calor por
radiacifin a través de un medio que es absorvente y transmisor a la vez.
Las diferentes sustancias de vidrio son un ejemplo de este tipo de me-

dio; los gases son otro ejemplo.

La radiacién en los gases difiere de la radiacidn en cuerpos sb-
lidos en cierto aspecto. La emisidn y absorcién de energia radiante -
son esencialmente fendmenos de superficie para un cuerpo sbélido, pero
en el cédlculo de radiacidn emitida 6 absorbida por una capa de gases,-
deben tomarse en cuenta su espesor, presidn y forma, asi como el &rea-

de superficie.

Muchos de los gases comunes y mezclas de gases, tales como DZ’NZ'
Hy, aire seco, etc., tienen moléculas simétricas y son practicamente -
transparentes a la radiacitn térmica, es decir, ni emiten ni absorben-
cantidades apreciables de energia radiante a temperaturas de interés -

practico.

La radiacidn en gases heteropolares y vapores tales como CUZ’ -
HZD’ SDZ’ co, NH3,
tras los sélidos radian en todas las longitudes de onda del espectrao,-

hidrocarburos y alcohfles es de importancia. Mien-

los gases emiten y absorben radiacifn {(nicamente entre angostas regiones

de longitudes de onda llamadas bandas (7b).



2.5 INTRODUCCION AL LENGUAJE FORTRAN Iv ( 8 y9)

Cuando se quiere resolver un problema utilizando una computadora

se debe seguir un procesoc que se describe a continuacidn.

a)

b)

c)

d)

e)

f)

g)

Definir el problema que queremos resolver, es decir, conocer-
con claridad cuéles son los datos que se le suministrarén y -

los resultados que se desean obtener.
Decidir el método que se utilizard para resolver el problema.

Hacer un diagrama de flujo gue describa el procedimiento a se
guir.

Escribir las instrucciones para la computadora. Se han desa-
rrollado lenguajes gque utilizan palabras en inglés que redu -
cen el nimero de instrucciones-conocidas como declaraciones--

y son ficiles de leer y comprender.

Afiadir al programa las instrucciones operacionales particula-

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

Pasar todo el conjunto: programa, datos e instrucciones opera
cionales a un medio a partir del cual pueda leerlo la computa

dora. Por ejemplo perforar tarjetas.

Compilacidén y ejecucidn del programa. La compilacién es un -
proceso llevado a cabo por un programa llamado compilador. S5i
no hay ningdn error de sintaxis al compilarse el programa, ég
te serd ejecutado.

ELEMENTOS DE DIAGRAMAS DE FLUJO

Los elementos que describen un algoritmo son:

i) Bloque inicial y final. S

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

solucién 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 declaracidn STOP ("ALTO").



II) Flecha de flujo. ——-’

Esta flecha indica el 6rden en que los pasos para resolver el pro
blema deben de ser tomados. La direccifn puede cambiar muchas veces, -

entonces se deben afiadir flechas adicionales.
III) Variables. Letras que tienen el mismo significaedo que en algebra.

IV) Expresiones. Una expresidn en un diagrama de flujo se construye a
partir de variables previamente definidas (ésto es, gue tengan valores-
numéricos asignados) y operadores algebraicos.

V ) Blogque procesador. I::l

En este simbolo se ponen los célculos necesarios para resolver el
problema. Este tipo de blogue debe de tener por lo menos una flecha de

entrada y solo una de salida.

VI) Blogue de entrada y salida. §§:::::::;7

Este simbolo se utiliza siempre gue se lea informacién o se impri
man resultados por cualquiera de los medios mencionados. Este tipo de

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

VII) Blogue de decisidn.

Este blogue plantea una pregunta gque puede ser contestada "Si" 6
"No". La pregunta en general se hace en términos de variables ya defi
nidos en el diagrama de flujo. Debe tener por 1o menos una flecha de -

entrada y exactamente dos de salida.

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

Donde en el casillero superior se pane la inicializacidn de la va
riable de control, en el central se hace la comparacién con el limite -

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



CAPITULD III

BASES DE CALCU_O.

El presente capitulo enfocard su desarrollo a presentar, esencial
mente, las ecuaciones matemiticas que correlacionen aisladamente cada -
mecanismo de transferencia de calor presente en un tangue de almacena -
miento con calentamiento interno. Cuando se estime conveniente, dichas
ocuaciones serdn acompafiadas por una breve descripcidn para lo cual fue
ron desarrclladas. Solamente en los casos necesarios se implementaran-
2cuaciones que por su complejidad y/oc laboriosidad, conduzcan a simpli--
“icar el procedimiento de célculo.

3.1 CONDUCCION (EN ESTADO ESTABLE)

Se le llama estado estable al caso de transferencia de calor en -

que el tiempo no es un factor (3b).

3.1.1. PAREDES PLANAS, CONDUCCION UNIDIMENSIONAL.

Se puede.usar la ecuacién de la razdn de Fourier (Ec. 2.1) pa
ra determinar el flujo de calor por una pared plana. Dado gue
en el caso de estado estable gqx es constante, se puede separar

e integrar directamente esta ecuacibn como.

L T
gx dX =-k A dT
] TD
lo que d&
k A
gx = —:— (TG - TL) (3.1)

donde L/kA es la resistencia térmica Rt' y A/L es llamado fac
tor de forma.

3.1.2. SOLUCIONES INTEGRALES DE CONDUCCION DE CALDR EN DOS Y TRES DI-
MENSIONES.

Cuando las fronteras de un sistema son irregulares o cuando la



temperatura a lo largo de una frontera no es uniforme, un tra
tamiento unidimensional puede no ser satisfactoric. En talcs
casos, la temperatura es una funcidn de dos y adn posiblemen-

te de tres coordenadas.

Lus sislemas de conduccifn de calor en dos y tres dimensiones pue-

den tratarse por métodos analiticos,graficos,analdgicos y numéricos.

De los métodos anteriores solo serén presentadas las soluciones -
analiticas de algunos ejemplos reportados en la literatura. Los resul-

tados para varios casos se dan en la tabla 3.1.

Una solucidn analitica de un problema de conduccidén de calor debe-
ra satistacer tanto la ecuacién general de conduccidn de calor como las
condiciones de frontera especificadas por las condiciones fisicas del -

problema particular.

En un sistema bidimensional donde (nicamente dos temperaturas limi

tes son involucradas, podemos definir un factor de forma S tal que.

g = k SAT Total (3.2)

TABLA 3.1 FACTORES DE FORMA PARA LA CONDUCCION (5c).

CONFIGURACION FACTOR DE FORMA S
Esfera de diémetro D con el centro 2TIID
a una distancia Z debajo de la su- (1 - D/4Z)
perficie; Z positivo.
Cilindro horizontal de longitud L 2 TII L
y diédmetro D, con su eje a una dis Ln (4Z/D )

tancia Z debajo de la superficie *

Disco circular de poco espesor, de
diédmetro D, muy por debajo de la - LD
superficie. Aproximado en un 10% **

Tono horizontal de diémetro medio - 2 112 Dm
Dm y espesor Y, con el eje a una - Tr (CZ7Y )
distancia Z debajo de la superficie >V . Dm ;} o0 v
Recténgulo horizontal de po%u espe 2 IT D
sor,de lados mayor y menor Dq y Do, 1n (2 11Z/Dp)
enterrado muy por debajo de la su-
perficie. 01):> 02‘Z> 2 0,
* Una solucidn més exacta es. 2 TT L

: Arg Ch(gz/oy Peral  Z
** Una solucidn més exacta es L,LL D

1T~ D

5.66 Z




3.2 CONVECCION
3.2.17 CONVECCION NATURAL

Se menciond que el fenfmeno de conveccidn natural involucra el inter
cambio de calor entre un fluido y una frontera adyacente cuando ocurre mo
vimiento del fluido debido a las diferencias de densidad como resultado -
gel intercambio de energia (ver figuras 3.1y 3.2). La orientacién y 1la

geometria del limite sdlido son de primordial importancia.

SUPERFICIE PLANA VERTICAL:
El nimero medio de Nusselt para un fluido con Pr = 0.733, para una -

nlaca vertical calentada estd dada por

_ 1/4
L= 0.478 GrL

4 es la expresifin para el parémetro local, desarrcllada por Polhausen; -

donde (3c).

Nu, (3.3)

Gr, = g L (To = Tes ) (3.4)
V¢ To

To es la temperatura de la pared
T es la temperatura del fluido

\/ es la viscosidad cinemitica.

Schuh (10) extendid los resultados de Polhausen para valores de Pr hasta
1000, ver tabla 3.2

TABLA 3.2 NUm.PARA CONVECCION NATURAL ADYACENTE A UNA PLACA
VERTICAL CALENTADA.

Pr Nu_ / GrL1/“ Nu, / GrL1/“Pr1’“
0.73 0.478 0.517

10 1.09 0.612

100 2.06 0.652

1000 3.67 0.653

Eckert y Jackson (11) sugirieron las siguientes relaciones de corre-
lacién para placas verticales como para cilindros son:
N, = 0.555 (Gr Pr)'/* (3.5)
-

para Gr Pr <: 109



26 +

(25

2ol |
o4/
NP4 NA
N / \ e Hem.
T AN
<12 \ \ A

Ry

LA,
1

i

7
e
/

;)

7
ay%
ol
Ve

i
0 02 04 06 0.8 1.0

y (em)

FIGURA 3.! PERFILES DE VELOCIDAD EN EL AIRE ADYACENTE A UNA PLACA
VERTICAL CALENTADA

70

60

50 A\

\\\
g "0 ‘\\‘\ x = |l om.
AEANNT
INING
30 \L\\\ \\\’/‘Hcm.
20 o.u}n.l\'::\\\\ : \\
N NS ——
oL L

0O Ol 02 03 04 05 06 07 08 09 10
y (em)

FIGURA 3.2 PERFILES DE TEMPERATURA EN EL AIRE ADYACENTE A UNA PLACA VERTICAL
CALENTADA



y Ny = 0.0210 (Gr Pr) 2/5 (3.8)

para Gr Pr > 109

Las ecuaciones para placas verticales también pueden usarse para -
calcular coeficientes de transferencia de calor por conveccidn libre des

Je superficies verticales de cilindros, con suficiente aproximacidn.
SUPERFICIES PLANAS HORIZONTALES (5,3d)

Parz placas calientes hacia arriba o placas frias dirigidas hacia -
abajo, en el rango ’IEIS < GrL F'rL<2 x 1D7 (laminar)

My = 0.54 (Gr Pr)'/" (3.7)
v, en el rango 2 x ‘IU?(GrL Pr < 3 x 1010 (turbulento)
Ny = 0.1 (Gr P2 (3.8)

La longitud caracteristica es la longitud de un lado de una superfi
cie cuadrada, la media de una superficie rectangular, & 0.9 por el diéme

tro de un area circular.
EXPRESIONES SIMPLIFICADAS PARA LA CONVECCION NATURAL EN EL AIRE (5,3c).

Para distintas orientaciones, geometrias y condiciones de flujo se-
gln se indica por la magnitud Gr Pr, Mc Adams sugirid los siguientes va-
lores, ver tabla 3.3, simplificados para el aire, de acuerdo con la si -

guiente ecuacidn.
b
h = A (st ) (3.9)
L

en donde A y b son constantes, dependiendo de la geometria y condiciones
de flujo, v L es la longitud significativa en Ft,que también es funcidn-
de la geometria y del flujo.



TABLA 3.3

GEOMETRIA RANGO APLICABLE A b L
Superficies Verticales 10 < Gr Pr ¢ 10° 0.29 1/t Altura
(Flanos y Cilindros) — 10°CerPr (10'2 019 1/3 1

Planos Horizontales
(Placas calientes hacia

arriba) 10°( Gr Pr (2x107 0.2t 1/t Longitud
del lado
107 {Gr, Pr (3x100 027 /3 1
6 (placas frias hacia
abajo). 2x10” (B Pr(3x10"" 022 1/3 1
(Placas frias hacia -
arriba 6 places calien 3x10°¢ Gr Pr{3x10'" 0.12  1/4  Longitud
tes hacia abajo). del lado

Los valores de h determinados usando los valores de la tabla 3.3 -
en la ecuacidén 3.9, tienen las dimensiones de BTU/Hr ftz-uF. La diferen

cia de temperaturas es la que hay entre la pared y el aire en .
CONVECCION NATURAL EN PLACAS VERTICALES PARALELAS (3,4,5y 7).

Las nervaduras de enfriamiento de algunos dispositivos industria -
les tales como transformadores, radiadores de calentamiento, etc., pue -

den frecuentemente idealizarse por placas planas, paralelas, separadas -

por la distancia § , ver figura 3.3.

T T
g
|

i

FIGURA 3.3
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Cuando una diferencia de temperatura ATu’ = T1 - T2 se impone so-
bre el fluido, se experimentaréd transferencia de calor. En ésta figura

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

3
ar = 93 01-T2) g (3.10)
\/ 2

donde g es la aceleracién de la gravedad,/e es el coeficiente de expan

sidn térmico; (T1 - TZ) es el gradiente de temperatura y ‘v/es la visco

sidad cinemética.

A nimeros de Grashof muy bajos, la transferencia de caler ocurre -
principalmente por conduccién a través de la capa de fluido. Cuando el
nimero de Grashof aumenta, se encuentran diferentes regimenes de flujo,
con un aumento progresivo de transferencia de calor como se expresa a -

través del nimero de Nusselt

N = Lk& (3.11)
Mc Gregor y Emery (15) obtuvieron las siguientes correlaciones em-
piricas, para predecir la transferencia de calor a un nimero de ligquidos
en condiciones de flujo de calor por unidad de &rea constante.

Flujo en capa limite laminar:

Nu = 0.42 (Grs Pr)1/hPrD‘012 < L )'0'30 (3.12)

§

Fara qu = constante v,

10" <GrgPr < 10’

1 < pr < 20,000
10 L L/E L0
Flujo en capa limite turbulenta:

/3

Nu = 0.046 (Gr Pr) (3.13)

para gquw = canstante
106< Grg Pr < 10°
1 P (=
1< L/§ < 4o
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A

La transferencia de calor por canveccién libre laminar entre dos
placas verticales hae sido investigada por Elenbaas (16), sus resulta-

dos se muestran en la figura 3.4.

La ordenada es Nﬁ, el nimero promedio de Nusselt heb/k y la abs
cisa es el nimero de Grashof Gr,, el nimero de Prandtl y 1la raz6n de
la distancia entre las placas b y su altura L . Todas las propiedades-
fisicas excepto /3 estén evaluadas a la temperatura de superficie Ts.
El coeficiente de expansibn térmica /3 esté evaluado en Tg .

La curva de la figura 3.4 puede ser correlacionada aproximadamen
te por las siguientes ecuaciones:

NG, = 0.0716 (Gr, Pr b/L)0+%% (3.14)
0.1 { Gr, Pr b/L { 10

WG, = 0.1960 Gr, Pr b/L)0-7%% (3.15)
10 ¢ Gr, Prb/L € 100

WG, = 1.0952 Gr, Pr b/)0-20% (3.16)

0% ¢ Gr, Pr b/L 10°

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

cionadas para calcular el coeficiente en las aletas.

S5in 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 temperatura de una aleta es igual-
a la temperatura de la aleta adyacente en ese mismo punto. Lo cudl 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 -
gue la direccidn del flujo de calor es en la direccifn de temperatura -
decreciente y la separacidn entre los planos sigue el mismo sentido que
los movimientos de conveccién natural entre las aletas. Tomaremos qué,
la magnitud B 6 altura de aleta, asi llamada (ver inciso 3.5); puede -
ser referida a la separacidn gque existe entre dos planos, uno real for-

mado por la pared del tubo, y uno imaginario formado por la seccifn - -
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achurada en la figura 3.6. Donde, la temperatura mayor es la de la ha
se (tubo-aleta) y, la del plano imaginario es la del 1iguido circundan
te.

Por lo tanto, el gradiente de temperatura gque origina los movi -
mientos de conveccidn natural, deberd ser la diferencia de temperatura
gue exista entre los dos planos de referencia. Y, qué el movimiento -
de conveccifn natural "perpendicular" al tubo y a su vez "paralelo" a
las aletas, es mayor, como se tratard de demostrar (caso I); gue el mg
vimiento originado entre las aletas perpendicularmente a ellas, debido
a un gradiente de temperatura entre la aleta y el flufdo entre ellas -
(caso II).

Partiendo de que, para los dos casos anteriores el gradiente de
temperatura es el méximo disponible, y la temperatura promedio de la -
aleta es igual a la temperatura de su base. Para el modelo de dos pla
cas verticales paralelas tenemos:

la ecuacidn general es
Nu = c (Gr Pr b/L)®

donde nuestra dnica variable es b y Gr que depende de b, analizando el

lado derecho de la ec. dentro del paréntesis.

Si b = B (caso I)

Gr = g8 AT méx g
.V/Z

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

Si h = X/2 (caso II)

5 g8 AT méx (x/2)°
T = vz

sia ) X/2, como usualmente ocurre entre los tubos aletados ver -

Gr, *° B
8 > 1
er/z.X/Z

tabla 3.4, entonces:
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TABLA No. 3.4

DIMENSIONES Y SUPERFICIE DE TUBOS CON ALETAS LONGITUDINALES

TUBO SUPERF ICIE ESPESOR  NUMERO SUPERFICIE DEL TUBO ALETADD (Ft2/fs 1lineal)
f LISA DEL - MIN.DE DE
TUBERIA TUBO Ft2/Ft LA PARED  ALETAS ALTURA DE LA ALETA LONGITUDINAL, PULG.
PULG.
/6" 3/8M /2% 340 qn 4aq/u0 1-q/2m
3/4 in.0D 196 .083 12 .696 .946 1.196 1.696 2.196 2.696 3.196
16 .863 1.196 1.529 2,196 2.863 3.529 L.196
7/8 in.OD .229 .083 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. OD .262 .083 12 .762 1.012 1,262 1.762 2.262 2.762 3.262
16 .528 1.262 1,595 2.262 2,928 3.595 L.262
20 1.095 1.512 1.928 2.762 3,595 4.428 5.262
1-1/2 in.I.P.5  .497 .109 24 1.497 1.997 2.497 3.497 4.497 5.497 6.497
1.9 0D 28 1.66L 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 0.497
2 In.I.P.S. .622 154 24 1.622 2.122 2.622 3.622 L.622 5.622 6.622
2.375 0D 36 2.122 2.872 3.622 5.122 6.622 B8.122 9.622
40 2.288 3,122 3,955 5.622 7.288 B.955 10.62%
2-1/2in.1.P.5.  .753 .203 24 1.753 2.252 2.753 3.753 4.753 5.753 6.753
2.875 0D 36 2,253 3,003 3.753 5.253 6.753 B8.253 9.753
L8 2,753 3.753 L.753 6.753 8.753 10.753 12.753
3 in.1.P.5. .916 .216 24 1.916 2.416 2.916 3.916 4.916 5.916 6.916
3,500 0D 48 2.916 3.916 4,916 6.916 B8.916 10.916.12.916
56 3.250 L.416 5.583 7.916 10.250 12.583 14.316
3-1/2in.1.P.5.  1.047 .226 36 2.547 3.297 4,047 5.547 7.047 B.547 10.047
4,000 OD L8 3.047 4,047 5.047 7.047 9.047 11.047 13.347
56 3.380 4.547 5.714 8.047 10.380 12.714 15.047
4 in.1.P.S. 1.178 .237 L8 3,178 4.178 5.178 7.178 9.178 11.178 13.173
4,500 0D 56 3.511 4.678 5.845 8,178 10.511 12.BLE 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 L8 3.734 4,735 5.734  7.735 9.735 11.735 13.734
6,625 OD. 60 4,235 5.485 6.735 9.234 11.735 14.23L 16.735
72 4,735 6.235 7.735 10.734 13.734 16.735 19.735
8 in,I.P.S. 2.258 .322 60 4.758 6.008 7.258 9,758 12.258 1L.758 17.258
8,625 OD. a0 5.591 7.253 8.924 12.258 15.591 18.92L 22.258
8l 5.758 7.508 9.258 12.758 16.258 19.758 23.258

$€)



reduciendo los términos iguales (constantes), nos gueda

B .8 :> 1
x/2)° . x/2

O

B* :> 1
(X/2)

Por lo tanto, el movimiento de conveccifin natural que determina el

cceficiente en las aletas es el que comprende a b = B; donde B es la al-

tura de la aleta.

Por ejemplo para un tubo de 3/4 de pulgada D.E. con 12 aletas,de -
altura a) 1/4 in., b) 1 1/2 in. Despreciando el espesor de las ale -

"i@Se.

4
a) (0.25) — = 42.05 j} 1
(IT x 0.75/12 x 2)

4
b) (1.5) r = 5uL96.1 >8> 1
(IT x 0.75 / 12 x 2)

NOTA: Un andlisis teb6rico se desarroll16 en el apéndice A, al fi-
nal de esta tesis; como alternativa de calculo del coeficiente -
de pelicula por conveccién natural a partir de una ecuacifn de -
conveccidn forzada para el lado externo de tubos con aletas lon-
gitudinales. *



3.2.2 CONVECCION FORZADA
Transferencia de calor con flujo alrededor de superficies planas
(3f, 7c y d). .
Para el flujo de capa limite laminar (ver figura 3.7) en una placa
plana isotérmica, los nimeros local y medio de Nusselt estin dados por:

/2 . 1/3

Nu 0.332 Re

X X

0.664 ReL1/2

Pr (3.17)

1/3

v Nu Pr

L (3.18)

respectivamente, usando la temperatura de la pelicula para la evaluacifn-
de la propiedad. Estas ecuaciones son véalidas para fluidos con nimeros de
Prandtl en el rango de 0.6 { Pr { 50.

Para la capa limite turbulenta en una capa plana, los nimeros local
y medio de Nusselt se pueden expresar por

/5 ;. /3

Nu Pr (3.19)

A
X 0.0288 Rex

Ny 0.036 Re */3 pp!/3

L L

Pr (3.20)

Cuando se considera una superficie sobre la que el flujo de capa 1i
mite es tanto laminar como turbulento (fig. 3.8) se debe usar una combina-
cién de las ecuaciones anteriores 3.18 y 3.20. La transicién entre flujo-
laminar y flujo turbulento dentro de la capa limite ocurre en donde el ni-
.mero local de Reynolds Re, llega a un valor de aproximadamente de 1x106(3f)

Para una placa determinada de longitud L y ancho W, L es la longi -
tud caracteristica. VY para un &rea circular se recomienda gque L = 0.9 por
el di&metro.

FLUJO CRUZADO (3g, 7e).
FLUJO CRUZADO A UN CILINDRO UNICO.

La variacifn de la conductancia por unidad de superficie, alrededor -
de un cilindro & de un esfera, depende de la posicifn angular alrededor de
dicho cuerpo, (ver figuras 3.9, 3.10 y 3.11).
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Para nuestras aplicaciones practicas, 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, midid exactamente las conductancias promedio para aire, -
fluyendo sobre cilindros con didmetros comprendidos de 0.008" hasta cer

ca de 6", relacionindose por medioc de la siguiente ecuacién.

fic Do _ [ Voo Do \"

ke 1 V|

donde C y n son constantes empiricas cuyos valores numéricos varian con

(3.21)

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

TABLA 3.5

ReDf c n
0.t - & 0.891 0.330
L - 40 0.821 0.385
40 - 4,000 0.615 0.L66
L4000 - L0000 0.174 0.618
Lpooo - LDOOoO 0.0239 0.805

ce deben evaluar las propiedades del fluido a la temperatura de pelicula.

FLUJD CRUZADO EN CILINDROS VERTICALES (12).

Las pérdidas de calor por conveccidn para una superficie aislada
y el aire, y la velocidad a la cual pasa sobre dicha superficie se tiene

la siguiente ecuacidn.

410:2 ;4\ 0.181 1.266 1/2
% =Qcv =C (E ) T~ ) AT (1 + 1.277v) (3.22)
av

donde C es 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 pa
ra planos horizontales hacia arriba, y 0.89 para planos horizontales ha-

cia abajo.



Una ecuacién més simple, pero también més inexacta es la ecuacidn -

de Langmuir.

5/4 /2

Qcv = 0.296 (Ts - Ta) (141.277 v)1 (3.23)

donde Ts es la temperatura de la superficie DF, Ta es la temperatura del
aire GF, y v es la velocidad del viento en millas por hora.

CONVECCION CON AGITACION MECANICA (13)

El movimiento de un liquido producido por un agitador puede ser usa
do para homogenizar la temperatura de el liquido calentado internamente -
dentro de un recipiente, como para incrementar la velocidad efectiva de -
transferencia de calor. El1 calor puede ser suministrado o absorbido del
fluido de proceso por contacto con una superficie que es calentada o en -
friada respectivamente. La configuracifn de la superficie y la operacidn
del agitador son ambos influencia para la velocidad de transferencia de -
calor.

Han sido publicadas diversas correlaciones de transferencia de ca -
lor, pero la relacifn mas general encontrada para el nimero de Nusselt en
recipientes enchaguetados es

E£l= 085 (%n.ss (_EEL)EI.B %) -0.56 (%)0.13 (/{_)9_14

(3.24)

3.3 RADIACION TERMICA..

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

expresa por la siguiente relacién.

i 4
9R Testign | ¥ [ Tast6n BTU
- = 0.1713 E (1_UEI) - 100 , mz (3.25)

considerando al medioc ambiente completamente absorbente, y excluyendo la-
posibilidad de alguna superficie reflectiva cercana a nuestro objeto radig

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

La condensacifn ocurre cuando se mantiene una superficie a una tem-
peratura inferior a la de saturacidn de un vapor adyacente; el liquido -
que se condensa se recoje en una superficie horizontal plana o fluye bajo
la influencia de la gravedad si la superficie y su orientacidén lo permi -

ten.

El liguido condensado se extiende y foma una pelicula mojando toda
la superficie. A este tipo de condensacifn se le conoce como condensacidn
de pelicula. Cuando el liquido no moja la superficie, la condensacifn se
forma por medio de gotitas que corren a lo largo de una superficie incli-
nada, incorporandose con otras gotitas que tocan. Esta es la condensa --
cifin por gotea. Es dificil lograr la condensacifn por goteo y mantenerla
durante periodos extendidos; "normalmente" se disefia al equipo gue involu
cra el fenfmeno de condensacifin en base a que ocurre la condensacién de -
pelicula donde el calor se transfiere de la superficie intermedia vapor -
liquido hacia la superficie, solamente por conduccidn. Por lo tanto, la
rapidéz del flujo depende principalmente del grueso de la pelicula de con
densado, que a su vez, depende de la rapidéz a que el vapor se estd con -

censando y de la rapidéz con gue el condensado se aleje.

El valor promedio de la conductancia h, para un vapor condensandose
sobre una placa vertical de altura L y anchura unidad en régimen laminar-
y condensacién tipo pelicula es:

= 3
hc = 0.943 fl (f 1-fv)g hfg k (3.26)
//k 1 L (Tsv - Ts)
donde:  h'fg = hfg + > Cp (Tsv - Ts) (3.27)

8

Suponiendo que el gradiente de temperatura es lineal, las propiedades fi-
sicas de la pelicula del liquido deben evaluarse en el promedio aritméti-
co de la temperatura del vapor y de la pared.

Aungue la ecuacifin anterior se hizo especificamente para una placa
plana vertical, es también vAlida para superficies interiores o exterio -
res de tubos verticales, si el didmetro del tubo es grande comparado con-

el espesor de la pelicula.



El flujo turbulento, puede establecerse en la parte inferior de -
ura superficie vertical, cuando su nimero cde Reynolds del condensado ex-

cerde a un valor critico de alrededor de 2100; (ver figura 3.12).

El coeficiente de transferencia de calor local para flujo turbulen

to, puede evaluarse con la ecuacifn.

0.2 [3 52 \V3 2

hx = 0.056 (4 [ P
__—TA Pr (3.28)
M M r

donde el ndimero de Reynolds de la pelicula de condensado puede escribir-

se como:
Re = wle (3.29)
>
3
dande r‘c = ‘PE e - f V)%g (3.30)

A

y g es el grueso de la placa de condensado.

S i Me kX (Tsv - Ts) | " (3.31)
g P Pe-pO1re)

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

con un Re = 2100 a L = L y dividiendo entre el 4rea, se puede obtener el
coeficiente promedio de transferencia de calor para el régimen turbulen-

to.
L=L

L=x hx dx
(L - X)

(3.32)

Un coeficiente conservador para Fc, ampliamente utilizado por Kern-
(14) de 1500 BTU/Hr th O para vapor de agua, es también utilizado en -
el presente trabajo.
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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 transmisién 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 caracteristica de las aletas de sumentar la transmisidn
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 aqui), 2).- Aletas transversales, 3).- Aletas dis -

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

Los materiales comunes de fabricecidn (17), tanto pars el tubo,co
mo para las aletas 6 incluso una combinacién de materiales de tubo y --
aleta diferente pueden ser:

Acero al carbdn niquel
Molibdeno al carbfn Monel

Aleaciones de Acero al bajo
cCromo. Incaonel.

Aceroc inox. (serie 300 & 400O) Hastelloy.

Los espesores de aleta longitudinal més comin varia de 0.035" -
hasta 0.05".

Las sletas longitudinales se emplean mas comunmente en problemas
gue involucran gases y liquidos viscosos & 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 aletado, el ca -
ior que fluye de la aleta con un coeficiente h, debe ser finalmente com
binado con el gue fluye del tubo sin aletas considerando el di&metro ex

terior.



(=7

Debido a que no existen temperaturas simples de referencia en 1la
parte exterior de los tubos aletados, es conveniente usar el didmetro -
interior del tubo como superficie de referencia a la que los coeficien-
tes locales se corrigen para el mismo flujo térmico.

Una ecuacidn que d& directamente el coeficiente de transferencia-
de calor en el interior de un tubo de superficie extendida que es equi-
valente al valor del coeficiente de transferencia de calor combinado en
la superficie exterior del tubo es:

hey = (ﬂAf-rAu) hf (3.33).

Ap1
donde:
) es la eficiencia balanceada, aplicada dnicamente a la aleta y nd

a ls porcién del tubo entre ellas.

n

tanh (Mb)
Mb

/2

=
[}

1
(hZ/kz Az)

perimetro de una aleta. Ft/Ft lineal.

= 2 ft/ft lineal de aleta longitudinal.

kz conductividad térmica de 1la aleta, BTU/Hrft2 CF/FE).

Az  é&rea transversal de una aleta, th/ft lineal.

Pz = Ez , th/ft lineal de aleta longitudinal.

Ez espesor de la aleta longitudinal, ft.

£ Area de las aletas long., ftz/ft lineal.

AF = 2Nb
nimero de aletas por tubo
altura de la aleta, ft

Ao  Area lisa externa del tubo, ftz/Ft lineel.

Ao = IT Do - NEz

Do didmetro externo del tubo, ft.

N N
|

Di superficie interna del tubo, th/Ft lineal

Di diédmetro 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 lisc y las aletas, referido al didmetro interno

De acuerdo con la configuracifn aleta-tubo, se propaone calcular el
coeficiente "compuesto" tanto para la aleta como para el tubo liso de -

la siguiente manera, es decir:

he = (C h aleta + h 1:u|:u:1)—1 + RD[Zl)-1 (3.34)

donde RD@ es el coeficiente de ensuciamiento externo; las propiedades -

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



3.6 ECUACIONES COMPLEMENTARIAS DE CALCULO
RESISTENCIA TERMICA DE LOS TUBOS ALETADOS.

La resistencia térmica de los tubos aletados puede ser resuelta
por analogia de resistencias eléctricas. Para la conduccidn, la resis

tencia se define como:

(3.35)

donde E representa el espesor de la placa, ka la conductividad térmica
1el material por el cual fluye calor, y A el &rea perpendicularmente -
al flujo de calor. Por lo tanto la resistencia de una aleta quedard -
axpresada por:

Altura de aleta

R, = (3.36)
A AA . A
Para un tubo de poco espesor comparado con su didmetro
RT = D@ - DI (3.37)
2. AT'kT

Nuestro problema en este sentido, reside en gque nd existe una -
superficie de referencia en la superficie exterior. Por lo tanto, 1la
resistencia térmica del metal, asi como la debida al coeficiente de pe
licula y al factor de obstruccidén externo deberén referirse a una su -

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

Partiendo del hecho anterior, la ecuacidn de flujo de calor pa-
ra este tipo de problema puede escribirse:

T A Total
Q = —otal ° DI (3.38)
RY,
i
- 1 - 1
gonde Rygrp = R'; + .. . .+ R = 3R i (3.39)

Combinando 1las resistencias del tubo y aleta, como resistencia -

serie - paralelo:

RYy = RT3+ R en serie (3.40)
R! .
metal T+ 1 en paralelo (3.41)
R! R?



Las demds resistencias R' quedardn como se indica:

R'vapor = 1/H vapor (3.42)

R'Lig = 1 Hey (3.43)

R'DP = RDP . ADI / (AA + AT) (3.44)
1 -

R I = R DI (3.45)

"+ El coeficiente total de disefio Uy, referido al diémetro inter

no es igual al inverso de RTDTAL'

CAIDA DE PRESION PERMISIBLE PARA UN VAPOR EUNDENSANTE‘1A.

En la condensacifén de un vapor puro saturado, el vapor entra al -
condensader a su temperatura de saturacién y lo deja como liguido. La -
caida de presidn es obviamente menor que la que resultaria de calcularla
para un gas a la gravedad especifica del vapor de entrada y mayor que la
que se computaria usando la gravedad especifica del condensado a la sali
da. La velocidad masa del vapor de entrada y del liguido que sale san,-
sin embargo, las mismas. En ausencia de correlaciones mas 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 méas todavia como sucede en la condensa -
cifn de vapor de agua, tomando la mitad de la caida de presidn convencio
nal conputada enteramente de las condiciones de entrada. Esto es, para

condensacidn en tubos (14).

_ F Gt° Ln

ap, = % LSt Lo (3.46)
5.22x10 De §

donde 5 es la gravedad especifica para el vapor, f es el factor de fric-
cifén en el tubo en FtZ/Png, L es la longitud del tubo en Ft, es el nime
ro de pasos por los tubos (en este caso n=1), De es el diémetro interno
en Ft; la gravedad especifica del vapor se calcula como S=densidad vapor/
densidad agua; Gt es la masa velocidad del fluidn,ZSPt en LE/Pulgz. La-
ecuacifin anterior estid del lado seguro, puesto gque 1a masa velocidad del
vapor disminuye casi linealmente en presencia de grandes At desde la en-
trada a la salida, mientras que la caida de presién disminuye con el cus

dracdo de la velocidad.



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

para  Ng { 1000
f = 0.5Re ,Ft%/in (3.47)
para  Np, >/1000
2
Fo= 3.82x107 4 5.69 x 107 Re 0, BB (L)
in

donde el NRE se calculd a las condiciones de entrada.

ECUACIONES DE CALCULO DE PROPIEDADES FISICAS PARA HIDROCARBUROS LIQUI
DOS DERIVADOS DEL PETROLEOD.
1.- Conductividad térmica, BTU/Hr-FtZ. (F/Ft).
Los siguientes datos fueron extraidos de la figura ( 14) No. 1 -
(pg. 108), D.A. Kern, PROCESOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR, C.E.C.S5.A., -
“1a. Impresidén.

K BTu/Hr Ft2 (OF/FE).
Temperatura O
%ap1 o 600 °F
70 0.097 0.08
60 0.0925 0.076
50 0.088 0.0725
40 0.083 0.0685
30 0.078 0.0642
20 0.0735 0.06
10 0.0685 0.056

Para la cual, fué correlacionada la siguiente ecuacién:

kAPI = 0.063857 + 4.767Bx10_h %aPI - 1.95&76x10-5T - 1.26190x10_7uAPI-T
(3.49)

su coeficiente de correlacifn promedio es r = 0.9964. La temperatura se
expresa en DF.



(52
2.- Densidadi; Lb/ft3
Los siguientes datos fueron extraidos de: Fig. s/n, apéndice -
A-7, CRANE, Technickal paper No. 410, para temperatura vs. gravedad
especifica.

Sp. Gr. (T°F/60°F)

°API (60°F) Temp. °F. 100 500
10 0.985 0.844
20 0.92 0.772
30 0.86 0.713
40 0.81 0.654
50 0.76 0.59
60 0.72 0.54

Sus correlaciones individuales son:

Sp.gr. 10API = 1.0203 - 3.525 x 107 %r
20API = 0.9570 - 3.70 x 10~4T
30API = 0.89675 - 3.680 x 10747
40API = 0.8490 - 3.90 x 10747
50API = 0.8025 - 4.25 x 10~4r
60API = 0.7650 - 4.5 x 10~47

ry; = 0.9955 ry = 0.9584
Por lo tanto la ecuacifn general es:
Sp.gr=(1.06053-5.10786x10 API)-3.2513x104T-1.92714x1076API.T
(3.50)
si multiplicamos Sp.gr por la densidad del agua a 60°F obtenemos
la ecuacibén para la densidad, en funcién de los °API y la tempe-
ratura en °F.



3.- Capacidad calorifica, BTU/LbOF.

La siguiente ecuacifn fué recomendada por Fallon y Watson; Natl.Pe
trol. Nerus, Tech. Sectidn, Junio 7,1944, para hidrocarburos liguidos y-
fracciones del petréleo a temperaturas entre 3 y temperaturas reduci -
das de 0.85

Cp = ((0.355 + U.128x1ﬂ-2 lJF\F‘I) + (0.503 + l].117x‘|l]—'2 ®API) x 10-3T)
( 0.05K + 0.41) (3.51)

donde Ten % y® [10-13)

Para los efectos del programa de célculo se considerd que:

D.005K + 0.41 = 1
4.~ Coeficiente de expansidn térmico, c'F-1
%ap1 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
9% - 100 0.0009

Los datos anteriores recomendados por ASTM-I.P. Petroleum Mesure -
ment Tables (ASTM D-1250 6 I.P. 200).

La ecuacifn correlacionada, para los %pp1 promedio, fué:

C.E.T. = 0.000208616 + 7.IJ113)<‘1I:I-6 ap1 (3.52)

su coeficiente de correlacién fué:

r = 0.9983



S5.= Uiscasidéd, centipoises.

T9% Oap1

20 23 26 30 32.6 35.6 40 u8 57

100 1500 465 110 28" g9 6 4 1.7 0.49
200 80. 35 13 5.3 2.6 1.7 1.4 0.74 0.32
300 16.5 B 3.8 1 1.25 0.8 0.7 0.45 0.23

Los datos anteriores leidos de: Apéndice A, fig. 3 tabla 1 pg. -
A=7, Crane, Technical Paper No. 410; y adaptados para sus diferentes -

densidades.

La ecuacifin correlacionada es: Rango calculado de 20 a 32.6°API.

Ln(VISC) = 51.5658 ~ 1.2517°API - (7.8669 - 0.1842°API)LA(T)  (3.53)

T, = -0.9984 r, = 0.9977

2

0

v, de 32.6 a 48 CAPI

Ln(VISC) = 20.4805 - 0.29749API - (3.2311 - 0.048165°API)LA(T) (3.54)

r, = -0.9904 r, = -0.9937

donde VISC esté expresada en centipoises y T en O,
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ECUACIONES DE CALCULO DE PROPIEDADES FISICAS DEL VAPJR DE AGUA A 5U
TEMPERATURA DE SATURACION.

1.- Viscosidad, centipoises.

1% 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 ecuacifn correlacionada es: con rango de 250 a 400 .

1/4

VISC = - 0.012875 + 0.00678 x T (3.55)
r = 0.99706
y de 400 a 550 °F.
VISC = - 0.01544 + 0.000824 x T (3.56)
r = 0.9983

donde la T se expresa en %

Los datos anteriores fueron extraidos de: Apéndice A, fig. 2, CRA
NE Technical Paper No. 410.

2.- Voldmen especifico, ftB/Lh.
Rango calculado de 15 a 165 psia.
Vesp. = EXP [5.82167 - 0.94124 1n Py ] (3.57)
r = =0.9999946

3.- Calor latente, BTU/Lb

Rango cslculado de 15 a 165 psia.

C.L.. = EXP (7.005477 + 0.015974 1n Pv) (3.58).

Los datos para correlacionar las dos ecuaciones anteriores fuerdn -
extraidos de CRANE, Technical Paper No. 410.
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CARACTERISTICAS DE LOS TANQUES ATMOSFERICOS DE TECHO CONICO (18).

Las dimensiones de los tanques de almacenamiento se tomaran de la
tabla 3.6.

Las planchas del fondo deberén tener como minimo un espesor nomi-
nal de 6 mm (1/4"), o un peso de 45.8 Kg/m2 (10.2 Lh/piez), sin incluir-
la tolerancia por corrosidn.

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

ser menor que el siguiente:

DIAMETRO NOMINAL DEL TANGQUE ESPESOR NOMINAL DE PLANCHA
(D) en m (pies) (t) en mm (pulg).

D <15.24 (D < 50) k.76 (3/16)

15.24 €p <$36.58 (50 € 5 € 120) 6.35 (1/4)

36.58 $ D € 60.96 (120 € p<200) 7.94 (5/16)

D > 60.96 (D>200) 9.53 (3/8)

Las planchas del techo tendrén un espesor nominal minimo de 4.8 mm
(3/16"), (37.5 Kg/m?) (7.65 Lb/pie®), 4.5 mm (0.180") & lémina calibrada-
de 4.57 mm (0.1799")).

La pendiente en los techos cbénicos, soportados por una estructura,

sera de 1:16 o mayor cuando se especifique.



TABLA 3.6 DIMENSIONES DE TANQUES CILINDRICOS VERTICALES

CAPACIDAD
NOMINAL REAL DIAMFTRO ALTURA PESO  VACID
BLS BLS METS.CUBS. PIES METROS ___ PIES __ METRS L8s TON.
500 502 79.89 150 g 4,572 16' ov 4.877 13228 6
1,000 101 160.80 20t o 6.096 18' o" 5.486 19842 9
2,000 2 012 321.09 240 gn 7.568 z4' gv 7.315 2866U (E)
3,000 3 028 481.48 30 ov 9.144 241 g 7.315 35274 16
5,000 5 043 801.88 31 gn 9.652 36! Q" 10.973 48502 22
10,000 10 105 1 606.78 L2t gn 12.954 4o ov 12.192 85980 39
15,000 15 036 2 390.70 5a' o" 17.678 320 gn 9.754 127868 58
20,000 20 359 ¢ 3 237.03 s0' O" 18.288 Lo gv 12.192 171961 78
30,000 30 083 L 783.17 730 4 22,352 40! Qv 12.192 2L4713 111
40,000 39 930 6 348.91 as' o 25.908 4o o" 12,192 317466 144
55,000 55 940 8 B9L.54 100' ov 30.480 4o gv 12.192 418878 190
80,000 80 560 12 808.98 120 Qv 36.576 4o ov 12.192 604066 274
103,000 100 438 15 969.66 134 Qv 40.843 40 gv 12.192 760595 345
150,000 149 111 23 708.63 150" Q" 45,720 uar ov 14,630 1 005308 456
200,000 214 713 34 139.43 180' Q" 54,864 Lg' gv 14.630 1 593942 723
500,000 525 625 83 574.38 280' O" 85. 344 ua' o" 14.630 3 300,000 1500
CONVERSIONES BARRIL = 159 LTS.




AREA LATERAL DE UN COND

Al = IIrg 1
- potE. 2
T
h = r. PDTE 3
g - h2 + £2y /2 \

sust. 3 en &4

g = 2.pteZs 1212 ou
g = 21+ PTEENZ 5
9 = r(1+p01ED Y2 5

sust. 5 en 1

2)1/2 6!

Al II r.r (1 + PDTE

1/2

]

It

Al = II r(1 + PDTEZ)

6 (3.59)

De esta manera, con la ecuacifn 3.59 se calculard la superficie del
techo del tanque atmosférico.
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3.7 RESUMEN DE ECUACIONES.

sisia

Las ecuaciones con las gue serd implementado el algoritmo de

CONDUCCION
k A
gx - (To - TL) (3.1)
donde: k = Cconductividad term., BTU/Hr Ft2(CF/Ft).
A = 4reaexpuesta en el sentido de conduccifn
del calor, ft2,
L = espesor de la placa, ft.
gx = flujo de calor, BTU/Hr.
T = Temperatura, O,
g = k8§ ATTutal.
donde: § = factor de forma (tabla 3.1).
= 4L D para disco circular de poco espesor
de didmetro D, dos caras expuestas.
s = 20D , una sola cara expuesta.
. 0
ZXTTGTAL = gradiente de temperatura, F.
g = flujo de calor, BTU/Hr.

CONVECCION NATURAL.

calculo

Para placas verticales como para cilindros en régimen laminar.

NuL

1/4

= 0.555 (Gr Pr) (3.5)

en régimen turbulento.

donde:

NuL

Nu

Pr

/5

0.0210 (Gr Pr)? (3.6)

= ndmeroc de Nusselt, adim.
h L
k

= altura de la placa

= cond. térmica
= coef. transf. calor
= nimero de Prandtl, adim.

. Lo

k



/M = viscosidad

Cp = capacidad calorifica
Gr = nidmero de Grashof, adim.
gl (0 -T=)4
V2 -
g = aceleracidn de la gravedad
To = temp. de la pared

Too = temp. del fluido

V = viscosidad cinematica
/3 = caoef. expansidn térmico, evaluado en T
b
h = A [AT (3.9)
L
an placas frias hacia abajo A = 0.22, b =1/3 y L = 1. en placas calien -
tes hacia arriba (régimen laminar) A = 0.24 b = 1/t y L = longitud del

lado; (en régimen turbulento) A =0.27, b =13 yL =1,

donde: h = C.T.C. , BTU/Hr Ft2 OF,

= diferencia de temperatura de la pared y
del aire, °F

L = longitud caracteristica, ft.

Placas verticales paralelas.

No, = 0.071%6 (Grb Pr b/0)098 (3.14)
o, = 0.1960 (Grb Pr n/L)°*7%%8 (3.15)
th = 1.0952 (Grb Pr b/L)0-20%6 (3.16)
gonde la longitud caracteristica b = altura de la aleta.
CONVECCION FORZADA.
Superficies planas:
en régimen laminar.
Nu_ = 0.66% ReL1/2 pr'/3 (3.18)
en régimen turbulento.
Nu = 0.036 Re */° pp'/3 (3.20).

L L



donde: NuL

caracteristica y U = velocidad del aire,

L -
T v REL= LV s L=

Re, = Nim. de Reynolds.

L

Flujo cruzado a un cilindro.

hc Do

P

donde: Do
he
kf

Vr

Radiacidn

.
)

donde:
E
Ts
Ta
A

q

- n
V Do
=G(\If‘)

didmetro del cilindro
coef. T. C. promedio
cond. térmica a temp. de pelicula

viscosidad cinemética a temp. de pelicula

térmica.

0.1713 € [(Ts + 460"~ (Ta + 460)"*] x1078

emisividad de la superficie, adim.
temperatura de la superficie, DF.
temp. del aire, %.

drea expuesta, ft2

flujo de calor, BTU/Hr.

Superficies extendidas.

hfi

hf

Aps

( DY AF + AD)

longitud -

(3.21)

(3.25)

(3.33).

ver inciso 3.5 de éste capitulo, para las demds literales y fbrmulas aso-

ciadas a la ecuacidn (3.33)

Ecuacidn de disefio: para cdlculo del &rea de transferencia de ca -

lor de los calentadores.

Q

TOTAL

T A . TOTAL

TOTAL - DI

UDI

-1

RroTaL.

= f (3.41, 3.42, 3.43, 3.44, 3.45).

(3.38)



Resistencia térmica del metal (conjunto tubo-aleta) ver ecuaciones -
3.36 y 3.37, combinadas en serie, la resultante en paraleloc con la resis -
tencia del tubo (corregidas para la misma érea de flujo de calor).

R' metal = : (3.41)

1
RY

U
[]
R't T

Coeficiente iotal de disefic referido al didmetro interno del tubao.

-1
Wr = Regra.

caida de presifin, vapor condensante..

f Gt2 Ln

APy = - (3.46)
5.22x10 De 5 °

Propiedades fisicas de hidrocs. liquidos, ver correlacicnes de la ec.3.49
a la 3.54.

Propiedades fisicas del vapor, ver correlaciones de la ecuacifn 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 cdlculo estd dividido en un
programa principal y cinco subrutinas de cdlculo, como se mues
tra en los diagramas de flujo correspondientes.

PROGRAMA TESIS

Calcula la carga total de calor y el nimero de calentado:--
res requeridos .

SUBRUTINA DATOS.

Calcula las propiedades fisicas del hidrocarburo almacenado
SUBRUTINA PFVAP

Calcula las propiedades fisicas del vapor de agua.
SUBRUTINA DELTAP

Calcula la caida de presidn en Lb/pulg.2, para el vapor con
densante.

SUBRUTINA AIRE 1

Calcula el coeficiente de pelicula por conveccifn del aire
en la envolvelte.

SUBRUTINA AIRE 2

Calcula el coeficiente de pelicula por conveccidon del aire
en el techo del recipiente.

4.2 CODIFICACION DEL PROGRAMA
OPCION 1.



PROGRAMA
TESIS

AP, L VAV TPV, 0
L +OTE € XL, ER, EE)
NTPC,DP,01,EL,8L,
822, XN, EZ,XKZ,R0Q
i XK}

TFsTF|

CALCULO DEL CT.C.,HCWH,

EN LA SIPERFICIE HUMEDA

DE LA EVVOLVENTE:
SUBRUTINA

AIRE |

C.T.C. POR RADIACION
HRHO.IM3 E-8w E((TP+460) - (TA+4601*)
/(TP-TA)

CALGULD DEL GRASHOF ENLAPARED,
GReG axCaBTA »DENIZ (TL-TP)/ VSCI

1
Ik + HCNH @ TL)/

CALCULL DE_PROPIEDADES FISI-
GAS DEL FLUDO A LA TEMP. DEL
RUTINA

TPSI=2aTVAP2 -TL

CALCULO OSL CIEFICHENTE EN LAS ALETAS
GRB: GuBTA TPA-TL)» 8Z°DEND* NEC2

[#re:

GPB

EL VALOR DE TPi NO
CONVERGE, ANALIZAR
LOS RESULTADOS.

YSC2 wCAP2 » 3600
cok2

L = GRBaPRB2BZ/BL|

1L oL L 102

XNUB = 0.0716w ora "%

SUPERF. SECA
TPS I%(TPI+TA)/2

410 <ePBLL 1002

XNUB = 0,196 » 6PB 2028

TVAP=(TL+TPS) /2

bGPBLD> IES?
| #vs«o.22e(rvar~Trs)? fhi

IMPRIMIR :
GPBL ES MA-
YOR JE IEG

'——.{ HC.A = lllll.CDKl/la

CALOULC DEL COEPICIEATE EN EL TUSO LISO
GRTs bn Bi'nDEN2R BTAR( TPA-TL) /vSC2®

[Lwvicozzeim-rwe'”® |

33 ADT o(1+POTED) /2

SECCION DE TUBOS ALETADOS.
TEMP. INICIAL TUBO-ALETAS SUPUES
TA TPTA =TV

GPTs GRTePRE

HRS 20.17i3013% £ » ((TPS +460)2(TA+460)*
/(TPS=TA)

ODT= TV-TL

—<~,mg|:9?

XNUTsQ 685 2GPT/4

XNUT=0.021a6PT*

CALCULO DEL CTC.HCWS,
EN LA SUPERFICIE SECA

SUBRUTINA AIRE 2

CALOR DISIPADO EN EL AREA SECA .
QAS(TL-TAY((ADTw HVIT'+ (ASaHVST' +
EEP/(ASx X KX) + (AS R HCAWS ))

FIGURA 4. DIAGRAMA DE FLUJO DEL PROGRAMA PRINCIPAL

COEF.OE ALETA .G00 POR PAC-
TR ERSUCLAMIENTO, LADO EXTERNO,

HX{HCLA + ROU }'

COEFICIENTE TOTAL

HPF s((HCLA+ HCLT)'+ ROBS'

AZ<EZ/12.0

TPTASTL+QTa(RHAFI4-R D@n ADI /
(AF+AD)) /ATDI

| ENE:(HXe Z/(XKZn AZ)2 l
| omeo ) |
AREA DE ALETAS PTS/FT LINEAL

| AF:2eXNu B l

AREA LISA DE TUSO FTZ/FT LINEAL
K] DP/12 -XNuEZ/12

[AREA INTERNA FTE/FT EJ
ADI = TaDI/I2
HPFI3 (ONEGnAF +AD}aHPRRDI

RALET 2 BZ/(XKZn2)

RALET= RTUBO+R ALET |

IMPRIMIR ©
L,DOT,TPTA,GPBL

CALC.DE PROREDADES
FISICAS DELWAPOR SATU.
SUBRUTINA

CALC.LA CAIDA OE PRESI-|

ON EN LOS TUBOS
SUBRUTINA
DELTAP

[ rmemiemarernToest |

TPI, TPS |, TPTA,HCRWN

ncd@n’cnn.ﬁrrm o,
QA,02,0T,00T,U0I,
NTUBOS,NCALENT,
VAPOR,0P TUBS .

[Lvor=(Ri+RO1 +AMETAL+AHPFI +ROGNAD I/ AFIARY" |

ATDIzQT/(UDiw ODT)

€




UEN= 66071 -0.3162 ® API-2.023E-2 #T
=1.2006 E- « # API #T "(LB/FT3)"

CDK® Q.06386 + 4.768E -4 # APL- |.9548E-5
#T -L26I9E-7 ¥ AP % T (BTWHRFTAFT) )"
v
It VISC EN CP, YSC EN Ll/FT-SEG]

= pane?

VISC3 EXP(3L96 -1. 28 % APT - VISCEXP(20.48 - 0.29 % APT-
{787-018 % API) IN(T) ) (3.23-0.04 #4PL) %LN(T) )

|

VSC=VISC%6.7E-4

C CAP EN BTL/ Lb:-F
CAP 20.35 +1.20 E-3 n APT HO.5+QNE-2 M APL )
®IE-3NT

BTAS2086E 4 + 7.01E-6X APL

-094 NLN(PV) )

VESP s EXP{3.8.

oM + 8E-4 % TV |

[wisev = -00 +acosr wv]  [wiscve o

[erarur<exeizovoosuinm)]

—RETURN

[Frae2e-5 + 5.69e-3 ¥RE-0.343]

l OPTUBS s F IMEI-* 12/(2%S.22E10% 01 % SPGR l

[Fzo.s 7 re]

i BETA31/{460+T )

IVI‘-‘ zLOBE-S+..TSE- 8 N T

OENA =397/ (TA+ 460 )

EXA=QOI +23E-5 # T

[*E-oeman vuowiasTvisA

[er=cneevancn s mmoend s visal

I FACTC R=REY/ GR

A CNA“zQID M (TPL-TA)'
FACTOR <| St
[rown = crorz | [HewH =cForRz + cNaT]
RE TURN 4
F_I_N

FIGURA 42 DIAGRAMA DE FLUJO DE LAS SUBRUTINAS

Te(TPS4 TA)/ 2

BETA=1/(460+ T)

DENA = 397 /(TA+ 460)
[oLap0 + sorT (31s16 kD74 ) |

F
[ or =6 #BETAR(TPS TAMDENAMDLADDIVISH]

RE=DLADO % V¥ DENA¥1.9667/VISA|

FACTOR tRE/GR

[zLimeieouvisa/vupenaniess) |

[Hrurs <agae ure*x PREnExADLADO-ZLIM|

r3
[croRz:2Lim wHLa +10LARO-ZL1M) HTURB) / DLADO|—

CFORZ20.664 % SQRT {RE)XPR3|

CNAT = 0.27 % (TPs-Ta)"/>
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[CALCULO DEL COEFICIENTE EN EL TUBO LISO ] (66

[PRB= VSC2%CAP2 / CDK2 % 3600 |

| GRT=G6XBLXDEN% BTA %(TPA-TL)/VSC® |

)
| GPT =GRTX%PRB |

éGPT < |E9?

| XNUT = 0.555 GPT s XNUT =0.0210 6PT%*
[ -
{ HCLT=XNUT % CDK / BL f————r
BZ=BZ2 /12

CALCULO DEL COEFICIENTE EN LAS ALETAS
GRB2= G-BTA- (TPA—TL)-BZ> (DENZ / V§C2)?

[ 6RB = SQRT (6RB2-GRT) |

| GPBL=GRB -PRB-BZ /BL |

b
‘—No—-<é0.ISGPBL$ |o?>s—"
| XNUB=0,0716 GPBL ®°%° |——

——'<§|o<GPBL <100 ? >_
/ FXNBU=O'|96 GPBL 0 5528 l

! 0.2036
{ XNBU=10952 GPBL %2036 |

S|
GPBL >1ES )
NO FIGURA 4.3
\ IMPRIMIR SEGMENTO DE DIAGRAMA
\GPBL £SMAYOR OE|E5/ DE FLUJO DE PROGRAMA
PRINCIPAL MODIFICADO
(OPCION 2)

HCLA=XNUB-CDK2 /B2
2 3
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PROGHAM TES it (IHPUT,IUTPLT) ©33)2)
Cunital, 7aLlTURA/HAL VIV )4
COMMIN JENV.VISY eyl 3
REAL NTPC,/TLI [QUET.TE
PRINT #*,2I{{DIQUE SI ELTA LILTU DAI'DL Ul LUMERCH PRIVUNT]
RELD ¥, 99335)
FRINT 59C UJiuIn
FORMAT( /5 T2C#PRIPCL(LCNE LOJ SIGUIZHTES [&13S CE CELCULL #/) LuCL30
FEINT oo TG 70
FOPMAT( /7, T2C #ALUs GRalLL API CEL FLUIDS AlBACERADCE, TOO, A TT = &) GuL2ld
FEAD *)uPl DRI NLID]
PRILT 610 230290
FORMAT( /o T20s#LA TEMPERATURS CC ALL4CENe PICMTE Eil GLLSe FoHP CHHETTUCL3 S0
1#T9u,# TL = #) [
READ *, TL PNNESD]
PRINT 620 V03439
FURIAT(/ »T20s#Lis TEMPLRATUK, LEL AIFE Eil GLLle FRHEELHEXIT#, T2 # T0204730
1A = #) V0L S5
READ *, TA 93"
PEINT 630 039,19
FUKNAT U/ sT2Cs#La YELGLICAD L EL VIENTT EN MILiA~l FUI HORAWF:TN0.# V 300,30
1l = #) YLLa9L
READ *, V 9)073)
PEINT 640 000°7)
FUFHLT (/7 9T2Gs#LA TCHPEPATUR. DEL Y..PUR (S#TUiLu) Zh GDOZ. Fal ENIIDIIGLD
1LIT4Tods# TV = ) [UVERA
READ %, TV 00U 99
FRINT 650 0307319
FURMAT(/5T200#La 2KRESIUL DEL VaPIn DN LICEAS/FLLG.%x%2 LBl4#»790, 01270
12V s %) Culull
READ *,PV ))1)59
PLIKT 670 091299
FUFInT(/sT2Co#CL SIANETRL DEL TohA'E DE ALV, CELAPIEITO EI PICL#, 941130
1T90,# D = #) WillT
FEAD %, JUi.ll)
PRINT 630 09.i259
FURMAT(/5T20s#4L TUKA DEL TALQUL E) PIES#, TG0, # HXL = #) PRSI
READ *,HXL e
PhINT 69¢C vuid
FORMAT( 7, T2C o # EV.DIE TE TEL TECHU (L HICL2ACINELS ICHAL#A T9C,»2 FDTE Oulel0
1= #) 0324359
READ #,PDTE [SUER
PRINT 7CC Cull 3
FORMAT( /s T2C»#ELLCICAD DE Li (UPELFICIE uXTERI, LEL TANQULC,»ADIMINS021570
1HLL#5 79002 E = #) 0%1,1)
READ *,E [RYMERA¢
PRINT 710 duiu®)
FORMAT( 7o T2C s #nLTJRA DEL NEVZL DULL LI1GUICL (1LWXINL) Edd PIEE#,790, 001730
1# XL = #) ” 031779
READ *, XL [ AR
PRINT 720 Galdie
FOLMAT (/s TS »#ESFZSUR TE LAl FLACAL DL La EMVCLVENTESEN PLLGADAT#, 001099
1T9Q,# 2P = #) 07193)
READ *,EP [S % RS
PRINT 73C O

FORMAT (/5 T2C»#ESPESIR LE LAl FonlCl'AS DEL TECHC, EN PULGALAS#,T90,2)2)59
l# EE = #)
READ *,EE
PRINT 735
FUKMAT( /5 T2( » 4 .ULERL DE TU3UL POUL CiLERTADLR#, T90s #LTPC =#)




b leD*,t TPC DR ISty

P-.INT 740 A veerd

740 FIRMAT(/,T2C»#1 4 METRY EXTFENWL POL TUBL ALLTADL St PULSsen T T willon
1# DO = #) (12239
bILL %400 © 022279
PWINT 750 Lvaidn

T5. FURMAT(/,TCus#l JAMETP G IRTOFNL DEL YUEC aclTail IN PLLGADL.C#5 T4 33337
1# DI = #) (I ASSD]

b 20D *,01 012435)
PIINT 760 Lu2470

7¢0 FIRMAT( /7, T2C»#LINGITUD CC LS TUSUS EH PIES#,T9(, # EL = #) 132531
RZAD *EL 7))

PLINT 770 00252)

770 FIFHAT(/572C,#LUtGITUD TC L..§ ALET.S LN PILZ#T9C,# BL = 2} 012,39
RZAD *,3L 0D259¢

P<INT 786G V23

780 FINMATC 75 TEU 2 2ALTURA OF Lnl olETie Ewv PULGATAI#,TOC 2 g22 = #) 01277
t EaL *,322 092329
PXINT 790 tualty

76C FIPHAT(/,T20»#UMEFC DE ALETAZ PUF TUBL#STIC, 2 X = 4) 13259
KEAD #, Xi V12239

. PRINT 810 023)2)
810 FURNAT(/»T20»#LSPECLR BE Lnl (LLThl Zid PLLGALAS#, TI0,# EZ = #) PRI ]
PEAD #,t2 Cu3_Te

Pk INT 82C JI3 v

820 FORMATE 25 TR0 #CLIPQUCT SV ILAD TEENIC, GE LAS ALETAS, U LTUZ{URSF Tx 2313250
1(6LO. F/FT))I#3T90,# YKZ = #) 9J0329)

READ *,XKZ [N

PRINT 83C «2333%

830 FORMATC 7o T2C S #2CLEFLCIERTL DE EMLUCIAHMIEHUTL CIL FLUILU &L CTidal )#,003420
1790,# RDO = #) 03343)

KEAD *,F[L [T

PRINT 84C [T 1)

840 FORMAT( /o T20 »#CLCFICIENTE [0 CUULIAMILELTL CEL Vo POF CE CALM! TANIT0I3570
1} T0#,T90,# kCI = #) 0)3,0)

FEAD *,RDI Ca3ofe

FRINT fu6 LI R

5L6 FORMAT (/2 T2Co#CUHOUCT IVIDAL TELMICK FEL TUTULIRTUZAFT2(FZFTY 2,792 033,500
1, #XKT = #) [{REEPP]

FEAD #*, XKT Lu3s70

TPl= (TL+TA)/2.C 115°Y)

TF1s (TP1+TL /2.0 0737}

[u 100 J=1,20 [QRXL ]
TPslpPl vual i
TF=TF1 323300

Call nIKEL (TP1,TA,Vel,HCYH) 03,495
FRHuQ 1 713%E# (((TP+46),C)/130.0)%%4=((TA+4€C.C)/1CI.C 934390

2)%%4 ) /(TP-TA) tig.na.

CALL DATLS (TFas PIsLTilall KL VECL sCePisBYR) tLal ™t
(=32,2 Ouall)
CReEGOXL®¥2X(TL-TP)%BTAw[ ENL*%X2/Yr C1¥*2 0)423)
FkeV3(1%C/ P1/CDK1#*2600.0 Cods
GRPR=GP*Pk (AR

IF CGEProLEs LED) XMUL=( sEZC#GRPR*%(, 25 Q043 ™0

iF (GEPRGT.1E9) X ULe0,C210%ChPI.*%0.4 09442

HUl HsXNUL*CL K1 /XL 944 50

HCF WHsHCWH+HRE COssy 1,

TP1e (HCKWH* TA+UC Y H*TL )} /7 (HCRWH+HCKI!) Qu+i 30

TFl=s (TP1+TL)/2.0 Gu4ar™)

FRINT 3,J,TP1 [QV T

3 FORMAT(LIHO, 3Xs# J & 2,22,3X,# TP 3 r3F9.e/) Cwhoaoe



100
3L

IF {nBS(TP1=TP),LT.C,2) GO Ti 2C
CUATINUE
PRIYT *,# LL YALCE £ TPL ity COLVLRGL s aMabliZel D8 § 25LLT, 27
COMTINUE
CALLULU EN, LA PUPCKFLLAZ & Ew,
TP 1= (TP1+TA) /2.0
CEP=EE/1240
Cu 300 X=1,20
TPS=TPS.
TVaPs (T +TP3) 22,0
HVS®0 22 % (TVaiP-TP3)#*%(1,0/34)
HVI=, 27%(TL=TVAP) *¥,333
PDTR3o 101 6xLe%l 4,
AS®LLT*SQRT (14 +0LT D% )
XKX=26.
Hb.Sa, 1 713%E#(((TF2+4604)/20C s )n%4=((TA+46Cs) /1004 )%*4)/ (TPo=TH)
CALL AIRE2 (TPS,TésVsDyHCHS)
HU WS=HNS+HOWS

C CALOK DISIPADL EL EL AREA SECA

oo

oo

QAR (TL=TA I/ {1e /{aDTHHVI) 1 o/ (Al *¥HVE V4L LR/ L RS RXKX) 41 o /(a SRICTUT))
TVAF2=TL = Q/(ADTPHVL)

TPSl=2.0 *TVsP2 - TL

PRINT £,K,TPS1

FURPAT(IHC,3X,2 | = ¥,12,3X,# T?S5 = #)F9.4/)

iF (#BS(TPS-TPS1).LT.0.1) CC Ty 40

CuL.TINLLE

PRINT *,# EL VALUF CE Ti-{ LU FURVERGLS2NMALIZE LUS RECULT.IUTH

( ONTLNUE

CalOb DISIPACC P3F EL ~IIE EN CL SREA HUMECA
K= 3, 141 6% XL%[

QHe, H*FHCR WH*(TPL-TL)

Q1= QH+Q4

XILG=0. 2

CALUPR PCRDITC FU* EL FuNTL CEL TalQYE

282 *u*XKG* (T ~Th)

CALOR TUTAL TRALJFERIDO AL MCLL.LL ALLIEWTC
QT= Q1 +92

PKILT 6,3T

FORMAT(LIHC, 3X,# 2T = #yF1i.17)

SECCLON DE TL3CS wLETWLLCS

TEMPZRATURA ILICZAL TL20 - ALETAS SUPUESTALE
TPTA=TV

DUT=TV-TL

D0 4JC L=1,20

TPLeTP T

TFA= (TL+TPu ) /2.0

CALL DATUS(TFAs &P IsUEL2,CDK2,V5C,CAP2,BTR)
3Z=822/12.0 -

CALCULGS CEL COCICIELTEL Eil LAS alfTas

GRBoGRETA%(TPA=T ) #BZ*# 2% (LEL. 2/VSC2) #%2
PRBaVSC2#CAP2/( DK2*36( L L

GPBL=GhI*PRI#DZ/BL

SF{GPEL sGEe Qo 1eLRaCPEL AL E,10,C) XHU'S=0, CTLESGPEL #40 . 9E5
IFCGPEL «GTa20400uRaGPBLsLEL L1000} YiIil'B=0410E*GFBL*% 0,552
1F (GPDL 4GT. 20L.0) YNUE = 1.,0952%GPBL *#( .20 3¢

IF (GPBL.GT.iE5) PRINT #,#  GPDi ES I'AYUR L 2Ef#

HCL Aw XNUB*CDK.2/8 7

Cuad e
JuaT 39
PRSI
el ot
VIR R §
143 32
0047 3%
Les)l?
uu4) 20
PRLY S

004943
Ly 625
vIe 4?7
Ui )
0J425%
(ve2ll
[GUUE VD]
Qe N7
Ccu4959
Glayst
web63
U o7
015020
015139

JI s
036)1)
Lut .34
wua?
Lubl i
UuG.la)
016299
Cunl3;
VRS
(U TR
016459
006 19)
[TV SaN 1
["NEPRE]
vIbLLY
03655
(GO IN
200750
Vb 30
316, 31
0d039)
316230
L3970
YItu
92735)
3177
L7239




400

50

900

905

CaLLULL DOL CELTPZCabia o il S0 TL3: LIZy A0
Gl TuGXEL*# RDE o *a2¥ 5T, (Tr, =TLI/VIC2%®2 )72
G>TaGRT*PR3 (SR
SEGPToLEa2T9) XLUT ™ (ST 5] T¥¥, 27 IR
SE(OPT eS0T I0G) MiiLTm0,CRIOHIPT ¥, 4 117wl
HLLT=XLUT*CLK2 /3L JI74 0
CIEFICIENTE (CHB.LM/ACD TUDI=FLET2 L) [T/ (1a=FT202%50, [) PR
Heay ot / {aot /livati ' C) (LT
HIFm Lot 7(Le C/(MLLA+FCLT ) #R0O1) (SRR
PIRLALTRL LE Ui, ALCT. € PLCL S ARRADSS /712 LINELL 937045
22,0 JI7739)
SICCLCE TRALSVERIAL LD UMy LLTap FT®*2/FT LI 1T, L st
AlsEZ/ 2.3 unT Ll
CAEs(DXRZ/{ A ZxAZ) )% o8 EN RSN
JACG= (Tl (Lirg»32)) /700 ELY) C27235)
AREn LE WLETRooPZEL LULETADLL 7 PIL LINEGAL vy
+ Fu2% XN*8 2 [QVREKN]
wI®3 142E% L /12, C-XN¥EZ /il ot P REN
~)I®34141C%1/712,38 N33
H2E Ta{LIEG*, [+, u) #HPF /, L. (SR
RIPF =l ,L/HPFI (veS 123
BTURJm (DL =200/ (22 *XKT) J)llu
RALETI=LZ /(N 2%2,) 0,20
habLET =k TUDBU + EALETL (G
EMETAL=Lle0/ (1t 7FALET + 2./7RTLEL) vaba
HI=1ECG.C | PRI
bI=1,/HI Cuuld)
KHPIal 14K [N R Y
HPImis/FHP™ UNERNN
ULI® Lol /(e +iDi+ ACTALRNUPFI4RDU*AD I/ (AR 44 D)) Y25
ATEI=QT /7 (LLZ*L0T) 0. el)
TUBS=aTL 1/(Al'L*EL) Lusaln
NTUBDS=TU3Z + ( .7 GJaaly
WO LERToITUSUS/LTPL W7 w) L
QaI=T/0LTCL Cil.o)
TPTa=TL +IT*(RIPF I LU *.D1/(AF+AD)) /Tl 2 (SRR
PRINT To Lol I ToTPYT/ 4 GPILLCPT,LLIEG vu.?2t
FOLMTI Hop3Xo L 0® #,32,5X, 2 1LT 3 #5700.3,20,7 TPThA = 4,79, 2, [SEY IS N
12Y,#GPuL =#53401PL 2243, 34, #250°T = 4,305 10010203, 23 4,200 S, & =4, Yy oL
12PF9.65/) Dol
IF (ABSUTIT,=TPi )b Telel) GL TU ¢ [V ]
L ONTLHUC G b
FRINT *,# L VALGE O Tra s WGP VEE T el ie Lo b 2o hoo o 30
CONT. LS 2w 7))
Call PEVAP(TY, PYyLLaTIT) t. i--:
VAFPUR=QT/(L, TS v u :
Call CELTAl (DI,ELLLTUCCLLVAILF,Di TURS) FRR :”‘
FRINT 90C,TFL1sTr . 1oTPTA V33

FOELMAT(IHO»6Xp#La "EM o CE Liw Pul 20 EN LA -Uerfl‘.C W J-:l. [ D R
ICKEe FA/IITEDs2 TP = #5096 00500, TOUPY FudPlial 07 L 700 Tonay rld

LE LECA Tii Ghude F#// INREN
].TZO.He TPS = #,F9.4//76Y,#L;. TINPe DL Liv PARLE TLRL=LETAC .0 30014 037493
IF#/IT2us? TFTs = #,9,4/) ConTl,
PRINT 905, ALi wH UCRUS sHUNS LT D 1)y
FO i TCLHC LYy #L L CCLE 402 TITE COVVECCL Ui =Ral ZaL 1L Tale L N I
1LA SJUPERFICIL 1'JJaDs EN LTU/(buxFTre2%xGo0, F)2// w9 it
1TZC p=HCRUI & #,T9.40/¢ 200 CLEFICICLTE COin VL CCI IN=RAL Joivliu Puala T 0209,
1L A3 E EH Lo JUFCAFICLD T80 B4 ITUZGIRNT TR 220 5, F)2// 11 T3
IT200#HU WS & #) 79,6 //0Y, #20 LJEFILLDGTL Ll TLvila el L BWreLe 277y
LIATURAL El. Le SUPEGRFALLE M JoLio E} JTU/Z (Ne*FT*%2¢CLC. F)2// OG0

IT2C,AHCHH = #,F0.6// 65,220 CHEFICIDETE L0 CCHVECLT I NAaF rai="nC T 00000



321

920

b TE GBITILULIIY 2B TR -‘«L_a..él

16X #H EF Ch ol G Al JinlDTAL a7 00 DEL TUSL O 2T/ (AT sx2enl o

1#//T20s# HEFT = #579,47)
PRINT 910,QH,Qn,112,0T

FOF & TIZHO»0 X #0, L3I LISIPLD POR LL Aln% 20 L, LUPTFLILIZ ML

L1E0 BTU/ZHE #7/72C,:4al1 = #, T 1l 1//0ks#Cablal L I22P,00 PO EL WliE

J)v. s

PG

Ca3vo
Il
v 005D
L)1)

1a SUFERFICIE ZCus R (Tl THe #11T20 92 Qi = #5700 100X # allt, LI SUSULILLTY
1106 FUOR EL FUILCO LEL VANQUD i JTU/MERI/T20,4 Q2 = #,T5i 090, 8000,

LOF TCTal TRAVZFI ILD wl MELLC AMILTRTD FH BTV a2/ /T Wer 7 =

PR PR

1il.1/7) Jowlin
FLIRT 9.5,cCTaHea,t.TUL OS 6202 K
FAORMATOLHO, €Xp#D . FZRLNG CDLE THETELATUMA £a SU . T/ D1403))
1T20s2LLT = #5F944//6Xs #LTE [ ‘.aln‘. CL Q2020 L2 D52 3.0A 13578
0 EN#/e G ALL L2 AT IRTILL0 LEL W30 LI JTUS (M AP TH#E2¥S L. TIRA /0 Zus i
1T20s# UDI = #,F5.4//ch,#0l 4E:0 LS TUR Lb CEFTACLS ECCURRIL DL Pola, L1045
li(il"NCCl VACiION#/0>»#0C L.~ TELPENLLTUL,, DE BIZEZG#//T2C,# TUD I = #0101%))
LIthH et 3o
PLINT32i,NCALE T ) VT
FURLMMWTOLHOp e X0 ALV E Rl S0 CalIRTebol Ll RLAULE TLGL#//5T200# LAl =)Ll 354 5
1 #y516s7) O1dJ
FRILT 920sVLFUR,LATUSS [GYT
FORMAT(INC, € Xp#V AP LEQUERIDL FARA LA CLLCEFY2CICA DC L TOLPCLUTULGL 2
IUKA LE UDICZEL Che Wlo/HR#//TIU 2 VP0G = #5716, 27 /0Y,#C, 2024 D0 M US1020,)5)
100 Bl LaS lLSu: £ LB-/EL‘LG.“*"*/a Ji))
1T20,# CFTURS = #,F.(.6/) daul )
STOP ' 0le’?)
ENL J.022)
SUBRULUTLUE LaTul (T ai 2y LZlsll KaYiCsChaPs 3TA) PR RIRDY)
CEMSIDAJ ER LBS/FT*#3 2037
DEL 266, uT1=ue 3182% PI=2 ol CO5T=2%T=50e 20  Col=4%, P I%T wl2at
CONLUCTLVIDAL TEFHICA EN BTUZ(NQ*FTkx2% (GED s F/FT)) a2
(UKIU.(46386*4u.-l;735—4"-l.°i—l.954ﬁ‘g-"“T—l. 2610 T=T7%, PLAT Jul)l)
VISCOSIDAD (VISC =M CEMTIPOLSES;VSC EN 'B/(FT*‘E(.) 011139
IF (APleLE¢32.06) VISU=EXT(Li.5658-1, 2517*,‘ Pl Loae
i=(7.86€69-042842%, 21)*/LLG(T)) et
IF (W PieGTe3240) VISUmEYP(2( 448CF=042974%AT] AR
1-(3.2313:-0.Ca16%4P. )% 4LLGIT))

VSC=V1SC*e s72L-4
CaPulilal valiivif iLs T BTU/(L3%GO7. T)
CAP=),355¢+2 -ZBE-‘ FLPTH(CoSU3+ (o L1TE=2ky P2 )#1E =247
COEFLLIENTE CE EXPANSION TTRINICL, DIF. VSLIVIL. F
BTA'C-US&ZE"O*[.\ 113E-6=4i7s2
LETURL
EhLD
SUBROUTINE PFVi P{TVaPVaCLATLT)
LCOMMUM DENV, VLSV
VILUAEN ESPECIFLST CCL VAF W EN FTen 3; RWALGL CE 1D . LD 4oLl
VELPsZXP(5,82107=).G41264%, LOG(P ))

DENVall /VLEP .
VISCOSIDAD DEL Vi >CF L 2TUFADL, YIS EN CPS,VICV Eil LL/(FT*Hi)
IF (TVeLEe4LUet) VILVE=( 2087040, NCOTB*T 4% 28
IF{TVeGT 4L ol oliiva TVo LE« S5040) Vo CY==CaCl42+40,0005%TV
VISV=VLIS(V*2 .42

CALOL LATERTE DEL V.POE LN JTL/LH

CLATHT=EXP (7. COLE+L oL i6*% LUG(FV))

LETURN

ENL
SUBRUOL TIME CELTAP(D L, EL, NTUCU S, Vi PO, DPTUCE




8C

60

40

2¢

150
2¢0

Cuthdl CEAVL,VILY
s FDIw3, 142680 I#% /4 4
+» ToUTUBUS*\TLI/ 144 .C
CT=Vo.Pk /.. T
RESDTHCT/(YLLVEL2.0)
IF(PESLE.ICuL ot ) Fe( ol /%L
AF (T oGTedl Lo () To2,L2TE=54F (CO3L-3%RE¥* (—(,242)
CPCReLENV/E2.C
[PTULS=F*CT#42%12,0/(2%5.2202C* D% 2Gh)*EL
FE TURN
En
SUSROUTIKE wll €2 {TPi,TAsWsdyBCHI)
CUMBIN ZALTULAZE 2o
c=32,2
T=(TP1 + TA)/2.0
BET2= 1.C/(4&Cs + T)
VIGA®1.0OB4E-E41 705€E-02T
DEliA®39.72 / (T, + 4€0,)
EKA=0,01323 + 2,35E-05 »*T
RE=DLlA #V#[ #2 4007 /VISH
ChoG *¥3LT, *(TPL=Th)*DENARS] R|IXL¥>2/VIA%% ]
FACTJL =L E**2/CL.
SF (PL EQ. C.0) GUL TL 2CC
IF (PE LE. 4.) CL Tu 20
iF (LLE oLEs 40Le) GO TO 4L
IF (RE oLfe 4C0.0) G TO 0@
F (RE oLLe 40023,0) ¢3 10O SO
B=0,0239
E=0,305
CUO Tu 15¢C
Lot oi74
E=( 612
Gd TJ 150
£L=0,615
E=0.466
GL TL 150
EeU.821
E=(,38%
3 T 15¢C
E=0,891
E=0 <33
CFURZ=8%p Eexp*EV; /[
(HaTo019%( TPL =Ta)**( 322

IF (FoCTUL oL Te 1eC) HLUE=CFOLZ 4 ClIAT
IF (FslTul oCLe 1.0) HCUI'sLTUL I
LETUER

EHD

LUBRUOUTLILD wiRC2 (TP Tas Vs Ds1'CHI)
Gm32.2

Te(TPL + Tal/2,0

BETA=le0/(460,0+ T)
VISA®1.C884E=2+1 7556 [-5%T

EKAB0 01322 + 2,35~ C*T

DEtA=39.73 /(1. +40C,0)

DLAC ImS AT (3.141640%%2/4,0)
GhoG*CETA*(TFS—Ts J#CE L ¥ 428l Lii (w2 VIS #%
PK3=(, 892

KE=LLoLUVOLLLA® 10 466T/VILA

FACTUR = | L**2/GH

VI
31237)
‘e tal!
Celed)
[N ¢
(1200
[V M
QLlil)
| QAR V)
1.2550
)L
0252

[ ST

Daalat
aL3306
CL2330)
willl)
J13+2)
Cl3q0
iado
G030
CL300)
013,97
(3820
Josxoa)
(L !
vild?TL0
0l37%)



100
200

1F (RE EQe Co) 32 To 2¢4

IF (LE oL Te iLto ) Gu TT It

ZLIMm ZE2*VISA/ (VP LHA®L 10 €2T)
HLAHREX, . #592,3/2 00
HTUKE=0,C36#FEN & JL#F[ 3AEEL/{CLADE = TLIN)

CFLRIs(ZLII*FL, M + (CLACC — ZLIN)*HOIUF 3)/7SL400

GU Tu 2rC

CFORI=GeCEa* S0I T 10D 180 s2
CHLT=0427%({TPE = TA)¥%G,333

IF (FrlTCh oiTe Ze0) HCRESIFURZ + CHAT
IF (FACTLF oGEe 2o ) HOWI=CFLFZ
kETUL

END

RPN
(S INYON
(ST
[ARRTBAD
[P I8
Jaall,
) IR
).43))
nliel)
Uohael
a1 )
Ciel
(RS I



~)
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OPCION No. 2

La variacifin al método de cdlculo (OPCION 1) presentado, serd el

siguiente:

CALL UATGE{TFasal iy LEI2,COFELYSC20CA "2, 8T0) Catad
CALCULU [EL COEFICIENTE & EL TLoU LICZC Yaula
PROsVILZR AP S/ DEE*TELC ok, Q-3¢ "
GRT®G¥BL A¥T*[.[| 2%3 2B Ta® (TP, ~TL )/ V_ C2¥%2 (AT ]
GPT=GH T*PI B (AR
IF(GPT.LEJIEG)IXILUT=EC 8D #6r T#x(, 25 OO
IF(GPTeGT IEII AL UT 20, ( 22C *GP T#%C, 4 Gui 3z

HCLT=AuUT*(LK2/3L bRL- WD
BZ=522/12.0 (SN A
CALCILD [EL CTEFICIENTE EN Lal #LEV D [QUR
CrB2aG¥3TA* (TPA-T i) ¥ZT##2H(LELHZ/VIL2)*%2 Lol It
GR3=SQRT(GHO2%GNT ! I3
GPEL= Gk 2*'RE®»3Z/0L PELRRD]
IF(GPLLeGLeColouheGirtL sLEWI0WOIXA=Cy GTLEACPTL *%C 4 935 Cau??

IF(GFBLeGTeIColF oGF3LLLEL AL C) X JB20 L Ge#50 TL*%y, 3528 w29}

TFCOPRL o 6TaZtte 5) b UL &2 ((932%CP 2 %% 0, 283€
IF(GPBLWGTWILZIPALTe, #GPRL L MM L Di 1IC#

HCL &= X UB*C K2/ 32 A

CUEFICLENTE CCHEINALD TUEC-,ilTads BTU/(HL=FT#32%C00, F)
HXal. 0/ (3007 FCLA+ B0

HPFe1aG/ 11, C/(1C LA +HCLT ) #R.00)

PERIUETIL LE W wlITr B PLEL SL.DRADSS /7710 LisE.l




4.3 CALCU-OS

DATOS:

Las caracteristicas principales del calentador (19) calculado por

2l programa son:

superficie externa:
tubos:
Aletas longitudinales:

Presifn permisible:

Cabezales:

265 Ft2

18 de 1" 0.b. 10 Ga. sin costura, A. Carbdn
espesor 0.035" acero

altura m

nimero 20 por tubo

longitud 4!

690 psi a 650 °F basado en 1/16" de corrosién
permisible.

1 1/2" Cd.80 S. Costura.

Los resultados se observan a cantinuacidén, de acuerdo con los datos

suministrados.



- OPCION 1

rFRUFURCIONE LUS babuithico DAIUS DB CALCULLO

L0S GRADOS API DEL FLUIDO ALMACENADLO

Lé EAFERATURA G2 ALNACENANIENIU ER GBUS. rARRERRRLT

LA IEATERATURA DEL AIRE it GUUS. rAARENAEL

-
x>

VELUCIUAL DEL VIENID EN MILLAS FUR HORA

LA TEAFERATURA DEL VAPUR (SATURADOT Eid GDOS. FAHRENHEIT

LA PRESION DEL VAPOR EN LIBRAS/PULG.##2 ABS.
Lo DIABLIRU e

AcTUR BEL imillE EN Fikd

FENDIEN it DEL TECHU CUNiICU,ADINENSIONAL

EniSIDny bt Li SUFERFLILIE eATERNA del TANGUE ,ADIAENSNAL

ALTURA DEL NIVEL DEL LIQUIDO(HAXIMO) EN PIES

ESI'EUOR we LAS riALAS Db LA EhVOLVENIE BN FULGRUAS

ESFEOln e LAS PLadCiAd DEL Teihu, KR FULUADAS
NUtERG Ok (UBUS FUR UALENIALOK

DIAHETRO EXTeRNG DEL tubU ALETADO Eit FULGADAS
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CAPITULD Vv
ANALISIS DE RESULTADOS Y CONCLUSIONES

COMENTARIOS AL PROGRAMA.

El objetivo principal del programa es calcular la cantidad de ca -
lentadores necesarios para la conservacidn de la temperatura del fluido -
almacenado; calculando para el nivel miximo de llenado.

El programa cumple el objetivo para el gue fué creado, cuando se mg
difican las caracteristicas especificas de un calentador, por ejemplo:

a) Altura de aleta

b) Nimero de aletas por tubo

c) Longitud del conjunto tubo-aletas.
d) Didmetro y espesor del tubo

e) Nimero de tubos por calentadar

f) Material del tubo

g) Material de las aletas

h) Espesor de las aletas.

Tal flexibilidad sitda al Ingeniero en posicidn de poder comparar -
desde cualquier punto de vista, diversos modelos de calentadores e inclu-

so, contra algdn otro tipo de medic de calentamiento (por ej. serpentines).

Un anélisis de los resultados obtenidos para el producto Gr,Pr 8/L-

A
y el productao GrTPr nos conduce a la siguiente discrepancia:

a) La pelicula de fluido adyacente a la pared del tubo estd en ré-
gimen turbulento vy,

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

La diferencia encontrada se explica por si sola si tomamos en cuen-
ta que la ecuacidn (grafica 3.4) que se selecciond para calcular el coe-
ficiente en las aletas, representa a un sistema fisico 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
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velocidad se comporta como se muestra en la figura 3.5, cuando debido a
la configuracifin de las aletas deberia mostrar un perfil de velocidad pa
recido al de la figura 3.1.

Por lo tanto, se establecid que se debia modular de alguna manera-
la diferencia encontrada en los puntos 1 y 2; para lo cual se propusoc -
(OPCION 2) obtener un nimero de Grashof en las aletas modificado de - -
acuerdo con la siguiente ecuacién.

)1/2

= (Gr .Gr (5.1

GrMUDIFICADD ALETAS® ™" TUBO

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

cidn seleccionada inicialmente.

El nimero de calentadores calculados de ésta manera se parece méas
a los calculadas con la grafica 5.1 (21), editada por Brown Finetube Co.,
fabricante de calentadores verticales de tubos aletados para el modelo -
de calentador calculado por el programa, ver tabla 5.1.

Por lo tanto se recomienda emplear la secuencia de célculo modifi-
cada para el Grashof de las aletas (OPCION 2). Se debe sefialar qué, la-
fraccidn de calentador calculado que se aproximd a un calentador adicio-
nal era de 0.3.

El nimero de calentadores calculados con la grafica 5.1, requiere-
de los siguientes dataos:

Larga térmica total, en miles de BTU/Hr.

T méxima = Tvapor - TFluido, en %.
viscosidad del fluido a temp. promedio, en cp.
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COMO SELECCIONAR CALENTADORES PARA UN TANQUE
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TABLA 5.1
DATOS RESULTADOS
A= = ol ong < =0 2 o 2 H
<)
S8 | B2 | 29| S35 | BY | EE| gB |BF | &F | &3
o0 = ~ <P 0O ] 20 7] g =} (@]
¢« H 2t [} %HO ot H0 w0 > (=} o o
(=} Eg Og c w0 "l:lg OoH o ot Z
g ] OgH . ~ O O3 H H ]
HH L | b o = g [N ] on o3 % N
[ K=} [=} ~ g [=} E o [N =] H
o Zg g [l § % (o] . E (2] i
E 3 1 o =} HH « O
(=] 20w [l ] =X ¢l 2 [ 2] =}
H ~ g (=} H = =} e N P < =
= 1 HUg ) o] g =
ol o [ g [ Al <] H g
o o « =2 o 2
B < [ R > 2 H | b3
1 kd H e (3] =2
CASO METODO fnlal-z ©n o
OPCION 1 12 150 450 72.4 85 01]1,191.3 2 37 73.79
1 OPCION 2 12 150 450 72.4 85 01]1,191.3 2 32 51.82
GRAF.5 1 12 150 450 72.4 85 0]1,191.3 1 18 -
OPCION 1 12 150 350 203 80 10 | 1,486 5 84 77.43
2 OPCION 2 12 150 350 203 80 10 | 1,486 4 66 56.09
GRAF.5.1 12 150 350 203 80 10 | 1,486 3 54 -
OPCION 1 12 150 290 418 70 20 [1,891.3 | 10 181 80.12
3 OPCION 2 12 150 290 418 70 20 11,891.3 8 133 59.49
GRAF.5.1 12 150 290 418 70 20 (1,891.3 7 126 -
4 OPCION 1 12 150 230 959 60 30 | 2,230.7 | 27 476 83.43
4 OPCION 2 12 150 230 959 60 30 ] 2,230.7 | 18 316 64.04
4 GRAF.5.1 12 150 230 959 60 30 | 2,230.7 | 16 288 -

98)
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Un anAlisis comparativo de la tabla 5.1 puede arrojar a la luz las
diferencias del nimero de calentadores calculado por cada uno de los mé

todos.

Y se pueden observar ciertas discrepancias como, las eficiencias -
calculadas por las dos opciones resultan muy diferentes, y dan idea (es
trictamente la opcifn 2) del orden de la eficiencia de las aletas de -
los calentadores calculados con la grafica del fabricante 21 (fig.5.1).

Por lo tanto,- por lo parecido de los resultados calculados par la-
opcibn 2 a los de la grafica, se recomienda para efectos preliminares -
utilizar la versidn modificada para el Grashof de las aletas, ya que la

técnica de célculo generalmente es propiedad del fabricante.

Como puede verse en la tabla 5.1, la opcifn 1 presenta gran discre
pancia con respecto a los dos métodos restantes a AT pequefia, es decir,
se vé fuertemente afectado por la viscosidad del fluido. S5in embargo,-
las pequefias diferencias de la opcidn 2 con la grafica pueden deberse a
tres cosas por ejemplo: a los coeficientes de ensuciamiento del fluido-
y vapor escogidos, a la fraccidn de calentador aproximada a la unidad vy,
a la dificultad para leer los valores calculados con dicha grafica.

CONCLUSION.

I.- Un aumento en el nimero de Grashof en las aletas reflejd los si =

guientes cambios notorios:
a) La temperatura de la pared del tubo disminuyd.

b) Aumentd el nimeroc de Grashof de la pelicula de fluido adyacen-
te a las aletas, y se posiciona en régimen turbulento, mismo-
régimen de transferencia de calor de la pelicula de fluido ad-
yacente del tubo.

c) Disminuyd el nimero de Grashof de la pelicula de fluido adya-

cente al tubo como consecuencia del inciso a).

d) Disminuyd la eficiencia de la aleta para la versidén modificada.

II.- Se espera que el trabajo desarrollado en la presente tesis aporte,
como principio de un andlisis més profundo,la idea general para cal
cular el coeficiente de conveccifn 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 gue forma -
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-
se ven afectadas reciprocamente los coeficientes de pelicula para -

las aletas y el tubo.

III- La contribucifn del presente trabajo fué elaborar un algoritmo de -
cdlculo de la transferencia de calor de un tangue de almacenamiento
con calentamiento interno hacia sus alrededores. Incluyendo un bre
ve estudio de cada mecanismo de transmisifn de calor, aplicable pa-
ra el desarrollo del presente trabajo, apoyéndonos en "herramientas"

de célculo como la programacidn.

Donde se considerd practico, se incluyé una bibliografia suficiente
mente completa para ayudar al analista a seguir su interés especial. S5im
plemente se ha intentado recopilar el material apropiado y presentarlo -

en una forma sencilla para su andlisis.
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APENDICE A

Una solucidn alternativa para calcular el coeficiente de peli-
cula por conveccidén natural en el lado externo de los tubos se estu-
dia aqui.

E1 andlisis dimensional* ha mostrado que se pueden representar
los datos de transferencia de calor por conveccién natural en forma-
adimensional como:

Nu = f (Gr. Pr) A-1

Para el caso de la transferencia de calor por conveccién forza-
da el andlisis dimensional condujo a una relacidén de la forma.

Nu = f (Re, Pr) A-2
La ecuacién (A-1) para la conveccidn natural es muy semejante-
a la ecuacién (A-2), que se aplica a la conveccidén forzada. La velo-
cidad del fluido se representa adicionalmente por medio del nidmero -
de Reynolds, que aparece en los andlisis de la conveccidn forzada. -
En la conveccidon natural, el flujo es el resultado de los efectos de
boyantes consecuencia de la diferencia en la temperatura. Estos efec
tos estdn incluidos en el nidmero de Grashof, y este pardmetro reem--
plaza el nimero de Reynolds en el caso de la conveccidn natural.

* James R. Welty, Transferencia de Calor Aplicada a la Ingenierfia;
Limusa, 1978.



Por 1o tanto se podria pensar, que mediante los arreglos ade--
cuados se puede calcular el coeficiente de pelicula para conveccidn
natural, utilizando una ecuacién para conveccién forzada. Lo gue se
interntard demostrar como sigue.

-

1.-En la conveccidn natural el flujo es el resu]fado de la transferen--
cia de energia entre una superficie a la temperatura To y el fluido a
la temperatura ambiente T

Por 1o tanto no hay una velocidad especificada.

Las propiedades de interés del fluido son P,M, Cp, K, y B. La -
Gltima propiedad mencionada es el coeficiente de dilatacidontérmica.-
usado para representar la variacion en la densidad del flujo con la-
temperatura de acuerdo con:

f=j>o(1+sér_) A-3
2

en donde 0 es la densidad de referencia dentro de la capa caliente
yZ&T es la diferencia de temperaturas entre el Fluido en l1a superfi-
cie de la placa y la correspondiente lejos de la placa.

2.-Se puede escribir la fuerza de boyantez por volidmen unitario, FB co
t]

como:
Fg= (§-%0) 9

y, con la sustitucién de la ecuacién (A-3) da:

Fg = fo Bg AT A-4
4 ?

3.-Aplicado a una distancia e igualando a la energfa cinética adquirida
por el fluido **

fo BgATL= ov2 A-5

gc2 2g¢ -

simplificando: ) A-6
ve = gB LAT

representa la velocidad promedio ascencional del fluido en la convec-



. cién natural.

4.- La ecuacidn para conveccidn forzada fuera de tubos con aletas longi-
tudinales puede ser representado por *=**

I = Ho D, (EEL)'I/Y;A_)-O.M .
k k w
donde:
Je . 0.30315 NRe0'349 A-8
para NRe é: 2000
su coeficiente de correlacidn r ==0.99947

** A, Anaya D., Notas del curso de transferencia de calor, Facultad
de Quimica, UNAM.

*** D_ Kern. Procesos de Transferencia de calor, CECSA, Figura 6.10

d6nde:

2.9380 x 107% 1-5769 A-9

J
f = Re

2000 & Npe & 4000

r = 0.9994
-3 0.9918
Je = 4.0586x10 ~ Nge A-10
4000 é: NRe é: 10,000
r = 0.9984
- 0.8172 A-11
Jg = 0.0211 Np,

10,000 é Nge L 500,000

NRe = De Vf//:_

5.-Elevando el término del nidmero 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



sustituyendo al didmetro equivalente De, por la dimensién caracteris
tica L (altura del tubo).

Por ejemplo

Jf = a <LVP )b A-12
2 2 52\ b/2
Jf = a [L° V" P ) A-13

sustituyendo la ecuacion A-6 en A-13

Jo = a <L2gBL13J EZ b/2

rearreglando términos

- 3 .02 b/2
Je=a (L gB/“g 2AT) A-14

dénde el término entre paréntesis representa el nidmero de Gras-
hof. Aplicando el mismo criterio a nuestras ecuaciones A-7 a la A-11,
se transforman respectivamente en:

Je = H%_(EEQ-IB%-O.M A5

: 0.1745
Jg = 0.30315 Gr A6
ar & ax108
Jg= 2.938x1070 gr0-78845 A-17

4x105 & 6r & 1.6x107

I = 4.0586x10™3 ¢r0-496

A-18
1.6x107 & erf 1x108



3, = 0.0211 Gr 0.4086

A-19
1x108 & 6rl 2.5x108!

Por 1o tanto las ecuaciones A-15 a la A-19, representan la alter
nativa de cdlculo del coeficiente de pelicula hf, por conveccidn na-
tural para el lado externo del tubo aletado.
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