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2.-Introduccion:

El presente proyecto fin de carrera se basa en los conocimientos adquiridos durante el desarrollo
de mis estudios universitarios y las practicas que realicé en la empresa Foster Wheeler Iberia, en
la division de hornos. Alli descubri un equipo, los hornos de proceso, en cuyo disefio
intervenfan gran parte de las disciplinas que me habian interesado durante la carrera,
transferencia de calor en todas sus formas (conduccién, conveccién y radiacién), mecénica de

fluidos tanto para gases como para liquidos e incluso algiin cdlculo mecanico basico.

Me fue encargada la tarea de implementar y mejorar el programa de disefio de hornos, existia
una versién previa en lenguaje Qbasic y debia mantener la filosofia de disefio del antiguo

programa.

En el presente proyecto trato de acercar el mundo de los hornos de proceso a la ingenieria
industrial, ya que en la carrera no vemos este equipo especificamente al ser del sector de los

hidrocarburos.

Es un equipo muy interesante a analizar desde el punto de vista tedrico, dada la interaccion
anteriormente mencionada entre las multiples disciplinas y una gran forma de obtener una

vision global y de aplicacion practica de los conocimientos adquiridos durante la carrera.

Por otra parte lamento si en algin momento del proyecto parece que se han simplificado los
problemas planteados, como se verd mas adelante a medida que profundizamos en el problema
nos damos cuenta de su complejidad y de la necesidad de adoptar simplificaciones que nos

permitan llegar a soluciones.

También pido disculpas por no poder mostrar el tanto el cédigo del programa como algunas
correlaciones debido a motivos de confidencialidad, espero que disfruten leyendo tanto como yo

lo he hecho escribiendo y calculando.
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3.-Objetivos:

b)

9)

d)

La primera parte del proyecto trata de introducir los hornos de proceso y las
diversas partes que los componen. Dado que muchos no serdn conocedores del
equipo en cuestion se trata de explicar de manera preliminar cada una de las partes
que forman parte del mismo, tratando de dar una visién global del conjunto,

acompafando asimismo las correspondientes imagenes.

Después se trata de dar una visién de las variables que pueden influir en el
funcionamiento del horno, y cudles son algunas de las consecuencias de su

variacion.

Una vez obtenida la visién general del horno entramos en el modelo tedrico de

calculo propuesto para un disefio.

Para acercarnos a la realidad se plantea un disefio de un horno desde “cero” de
manera similar a como se procede en la industria. A su vez se adjuntan numerosas
gréficas que se han considerado de interés y que permiten observar como se ve

afectado el funcionamiento del horno frente a cambios en diversas variables.

Por ultimo, se propone el dimensionamiento de un sistema de precalentamiento y
un servicio de recalentamiento de vapor, de modo que mejoramos la eficiencia del
sistema. También se estima el ahorro en términos monetarios que supondria la

adicion de los servicios mencionados.
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4.-Hornos de proceso y principales caracteristicas:

Un horno de proceso es, basicamente un intercambiador de calor, en el que, el calor liberado
proveniente de una corriente de combustible (fuel gas, fuel oil o una mezcla de ambas) es
intercambiado a través de tubos de acero hacia otra corriente de fluido (generalmente un
hidrocarburo), consiguiendo asi unas determinadas condiciones de presién y temperatura en el

fluido calentado.

El horno est4 dividido en dos secciones, la seccion de radiacién (en adelante radiante) y la

seccion de conveccidn (en adelante convectiva).
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El proceso, visto desde el lado de la corriente de combustible se produce tal y como se describe

a continuacion:

- La corriente de combustible se quema en los quemadores, que estin alojados en la
cdmara de radiacion o radiante, la disposicidn de los quemadores puede ser variada asi

como la forma de la seccién: cilindrica o de paralelepipedo.

- En esta seccion se produce el intercambio de calor mediante radiacion desde la llama
hacia los tubos lisos alojados en esta seccién, de nuevo la distribucion de éstos en la
cédmara también puede variar dependiendo de las necesidades del proceso (cabe destacar
que la salida del horno de la corriente que circula por el interior de los tubos se produce

en esta seccion).

- Los gases pasan ahora a la seccién que anteriormente se ha denominado como
convectiva y, como su propio nombre indica en esta cimara el intercambio de calor se
produce por conveccidn desde los gases calientes que fluyen a una cierta velocidad y
temperatura hacia los tubos que contienen la corriente de proceso. Cabe destacar que
esta seccién es tipicamente un paralelepipedo colocado en la parte superior de la

radiante.

- Finalmente los gases calientes o bien van directamente a una chimenea o bien se
redirigen hacia un sistema de precalentamiento en el que se cede calor a la corriente de

aire que va hacia los quemadores con el fin de recuperar el calor de los gases de escape.

Gorvection tubss

Radinnd hihoe

Refractory fining ——
Firglon —

Surmers —

Fundamentalmente estas son las bases que rigen el funcionamiento de cualquier horno de
proceso, en las siguientes pdginas pasaremos a enumerar sus configuraciones mas

representativas.
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Seccion de radiacion:

Horno tipo cilindrico vertical:

En esta disposicién los tubos de radiante estdn colocados verticalmente y la seccién

como su nombre indica tiene forma cilindrica con los quemadores colocados en el

centro en forma de circulo.

Horno tipo cabina:

En este caso los tubos pueden tener multiples disposiciones, bien colocados
horizontalmente, o bien colocados verticalmente, junto a las paredes o bien en el centro
de la seccion. Los quemadores a su vez también pueden estar colocados de diferentes
maneras, bien en el suelo a lo largo de una linea centrada en el suelo con los tubos a los
lados, o con doble fuego, con los tubos situados en el centro y dos lineas de quemadores

a ambos lados.
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Horno tipo “platforming”:

En este caso los tubos tienen forma de U invertida y se colocan longitudinalmente en
una seccidn tipo cabina con los quemadores en linea bajo los tubos, en este caso el
caudal se divide en miltiples pasos, normalmente tantos como tubos en forma de U se

tengan, con grandes colectores a la entrada y a la salida del proceso.
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Seccion de conveccion:

La seccién de convectiva tiene forma de paralelepipedo, se asemeja a la forma de una caja de
cerillas colocada sobre su lomo més fino. Los tubos estdn aleteados o entetonados con objeto de
aumentar la superficie de intercambio de calor, y se colocan longitudinalmente a lo largo de la
seccién recibiendo los humos en flujo cruzado. Se coloca directamente sobre la radiante
tomando los humos de ésta. En esta seccién puede colocarse adicionalmente un servicio de

vapor y asi aumentar la eficiencia del horno.

Tubo aleteado

Tubos entetonados
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Sistema de precalentamiento:

En el caso de que se quiera aumentar la eficiencia del horno se puede valorar la adicién de un
sistema de precalentamiento. En €l los humos calientes que salen de la convectiva en lugar de ir
directamente a la chimenea pasan antes por un precalentador. Dentro del precalentador los
humos ceden calor al aire frio que va a quemadores, hay que tener en cuenta la importancia de
un buen disefio del sistema completo, un problema muy usual cuando se dispone de este equipo
es la mala distribucién del aire precalentado que llega a los quemadores, originando problemas
en la combustion en determinados quemadores y desembocando en una disminucién del
rendimiento de la unidad con respecto a los valores esperados. Adicionalmente tenemos que
tener en cuenta el problema de la condensacién 4cida, condicionado por el punto de rocio de los

humos. Mds adelante hablaremos de este problema.
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Chimenea:

Después de pasar bien por la convectiva o bien por el sistema de precalentamiento los humos
van a la chimenea. La chimenea cumple con dos papeles fundamentales, el primero es
proporcionar el efecto de succién adecuado que suministra aire a quemadores, a su vez, el horno
debe operar con depresion y los humos ser capaces de vencer la pérdida de carga que sufren a

través del horno.

Lo que acabamos de mencionar es muy importante, si la presién dentro del horno estuviera
muy por debajo de la presién atmosférica entraria mucho aire del exterior y esto implicaria dos
cosas, por una parte se perderia rendimiento en el horno y por otra la medida de los analizadores
de oxigeno se veria falseada. Estos son los encargados de controlar que el exceso de aire que
empleamos en quemadores es el adecuado. Si entrase demasiado aire del exterior al horno, el
operador del horno pensaria que se estd funcionando con un exceso de aire por encima del

recomendado y actuaria en consecuencia, sin tener una referencia adecuada.

En caso de que se operara por encima de la presion atmosférica por una parte hay que tener en
cuenta que tendriamos el problema de la pérdida de rendimiento en el horno asociado a la fuga
de humos calientes al exterior sin intercambiar calor con los tubos y, por otra, hay que tener en
cuenta que de cara a posibles inspecciones del horno, en caso de que se abriese una compuerta,

los humos calientes saldrian hacia afuera quemando al operario.

Adicionalmente, los humos deben tener una velocidad adecuada cuando salgan a la atmésfera y

cumplir asi con los requerimientos en cuanto a emisiones.
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5.-Variables de disefio en hornos de proceso

Factores importantes a tener en cuenta en disefio de hornos:

e Tipo de fuel quemado: Se pueden dar dos casos caracteristicos, el primero se produce

cuando se quema fuel gas, en este caso se considera combustible “limpio” y se utilizan
tubos aleteados en la convectiva. El segundo caso que puede darse es la quema de fuel
oil, siendo éste un combustible considerado como ‘“‘sucio” se recomienda usar tubos
entetonados en la convectiva ademds de la instalacién de sopladores (estos instrumentos
lanzan vapor sobre los tubos con objeto de limpiarlos y mejorar la transferencia de

calor).

e Exceso de aire: La relacién aire-combustible es un factor que influye en las

temperaturas alcanzadas en el interior de la cidmara de radiante asi como en la
distribucién de calor entre radiante y convectiva. Para un disefio fijado, en caso de
aumentar el exceso de aire, disminuiria la temperatura alcanzada en la radiante,
aumentaria el calor absorbido en convectiva (ya que aumenta el caudal de humos) y a su

vez disminuiria también el rendimiento del horno.

e Absorcién de calor o duty del horno: Determina cudnto calor va a ser absorbido por el

fluido a calentar, la absorcién de calor debe ser repartida entre las zonas de radiante y
convectiva, por tanto es un factor determinante a la hora del dimensionamiento del

horno.

e Pérdidas a través de las paredes: Una buena estimacién de las pérdidas es necesaria a la

hora de poder conseguir un buen disefio, normalmente se consideran unas pérdidas
estdndar de 1.5% del calor liberado para hornos sin sistema de precalentamiento y del
2.5% en caso contrario. Estor valores estdn de acuerdo a los requisitos de API 560, los
cuales fijan unos determinados valores médximos de temperaturas de chapa externa,
tanto en radiante como en convectiva para unos determinados valores de temperatura

ambiente y velocidad del viento.
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Rendimiento: Una vez fijado el combustible a utilizar se puede obtener su poder
calorifico mediante su composicion quimica. Con el rendimiento indicado (lo usual es
que un cliente requiera un determinado rendimiento) podemos facilmente calcular la
temperatura que se necesita en los humos. Cabe destacar que en caso de requerir
rendimientos elevados normalmente se necesitard la instalaciéon de un sistema de

precalentamiento.

Factor de ensuciamiento interno: Varia en funcién del tipo de fluido y sus

caracteristicas fisico-quimicas e influye en la transferencia de calor hacia los tubos.

N° de pasos: Fundamentalmente estdn controlados por la pérdida de carga admisible y
la velocidad que se quiere alcanzar en el interior de los tubos, es importante conservar

una total simetria entre los pasos.

Diametro y espesor de los tubos: El diametro de los tubos normalmente viene

controlado por la absorcién de calor y la pérdida de carga, el espesor depende de los
valores admisibles de presion y temperatura adoptados para el cdlculo de la resistencia a
rotura y a fatiga de los tubos. Una tabla con didmetros y espesores estdndar (Schedule)

normalmente usados en la industria se adjunta a continuacion:

,N-PS N.D. O.D. 10 20 30 STD 40 60 XS
inches mm
1/8 - 10.3 1.24 - 145 1.73 1.73 - 241
1/4 6 13.7 165 - 1.85 224 224 - 3.02
3/8 10 17.1 1.65 - 1.85 2131 2131 - 312
12 15 21.34 211 - 241 277 277 - 373
3/4 20 26.67 211 - 241 287 287 - 391
1 25 3314 277 - 290 338 3.38 - 4355
1.1/4 32 42.16 277 - 297 356 356 - 485
1.1.2 40 48.26 277 - 318 368 3.68 - 508
2 50 60.32 277 - 318 391 391 - 554
2112 63 73.02 3.05 - 478 516 516 - 7.01
3 80 88.9 3.05 - 478 549 549 - 7.62
312 20 101.6 3.05 - 478 574 574 - 808
4 100 114.3 3.05 - 478 6.02 6.02 - 856
5 125 141.3 340 - - 6.55 6.55 - 9.52
6 150 168.3 340 - - 7.11 7.11 - 10.97
8 200 219.1 3.76 6.35 7.04 818 818 10.31 127

Tabla 1 Diametros y espesores estandar de tubos
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Flujo térmico hacia los tubos: Normalmente se intenta disefiar con unos flujos térmicos
lo més altos posibles (sin sobrepasar unos valores miximos que dependen del servicio
del horno), con la intencién de minimizar el nimero y longitud de los tubos empleados.
El valor mdximo del flujo térmico viene dado usualmente por el tipo de servicio de la
unidad y en menor medida por las temperaturas maximas que pueden soportar los

diferentes elementos dentro del horno.

Caracteristicas del fluido: Conocer las propiedades del fluido de proceso en cada punto

es sumamente importante debido a que estamos tratando con hidrocarburos, éstos no se
comportan como otros fluidos, por ejemplo el agua. Pensemos en una caldera, en ella
circula agua que vaporiza hasta convertirse en vapor, las caracteristicas del agua en fase
liquida y en fase vapor en funcidén de la presion y la temperatura estdn bien definidas asi

como su diagrama de fases.

Punto
critico
218 e

HIELO

PRESION (atm)

Punto
triple

0.006 [~ P
g El grafico principal

VAPOR | Raserasina

escala.

7 100 373
0" 001
TEMPERATURA (°C)

En un horno de proceso el escenario es bien diferente. Al ser un hidrocarburo una
mezcla de diferentes fracciones del petrdleo, las caracteristicas tanto de la fase vapor
como de la fase liquida variaran dependiendo de qué fracciones se encuentren en cada
fase. A su vez puede variar la composicién de las corrientes dependiendo de su
procedencia y del lugar en el que fue extraido (es decir no tendrd la misma composicién
un crudo que fue extraido en Arabia Saudi que uno de Sudamérica).

El célculo detallado que requiere el problema anteriormente citado no formard parte de
este proyecto debido a la complejidad que supone implementar una buena modelizacién
del cambio de fase combinado con el modelo de transferencia de calor. Se emplearan

aproximaciones para poder calcular las variables de interés.
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Se conoceran las caracteristicas del fluido a la entrada y a la salida del proceso y a la
entrada y salida de los serpentines de los servicios de agua y/o vapor. Una buena
definicion de estas variables es muy importante de cara a caracterizar el coeficiente de
pelicula del fluido en el interior de los tubos, pérdida de carga, conductividades,
proximidad a la velocidad sénica... El caso mas complicado es aquel en que el fluido
entra en fase liquida y, en el interior de los tubos empieza a vaporizar saliendo con un
cierto porcentaje de vaporizado. Aunque realicemos determinadas aproximaciones este
problema es complicado de resolver ya que a medida que el fluido progresa a través de
los tubos se calienta, pierde presiéon y vaporiza. Esto hace que una correcta

caracterizacion de la corriente sea bastante complicada.

Esbeltez de la seccién de radiacién: Se define como el ratio altura/ didmetro (horno

cilindrico vertical) o anchura/ altura (horno tipo cabina). Dependiendo de si el horno es
de tipo cabina o de tipo cilindrico-vertical la seccidn radiante tiene limitaciones que se
imponen para poder conseguir una adecuada distribucion de la transmisién del calor en

la camara de radiacion.

Dimensiones de la seccién de convectiva: La seccidn convectiva se disefia de manera

que se logre una correcta distribucién y velocidad de los humos maximizando asi la

transferencia de calor.

Zona de choque o shock: Hay que tener en cuenta que en caso de tener una convectiva

colocada justo encima de la seccién de radiante los primeros tubos de la convectiva
recibirdn calor por radiacion, esta es la denominada zona de choque, y ha de ser tenida

en cuenta para un buen disefio del horno.
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Eleccién de quemadores: En el disefio de la camara de radiante se ha de tener en cuenta

el tipo de quemadores y la liberacién de cada uno de ellos, variard su tamafio, la pérdida
de carga a través del mismo... Esto afecta a las dimensiones de la radiante ya que la
llama nunca puede llegar a tocar ni los tubos, ni las paredes aisladas, ademds de
mantener una determinada distancia tanto a los tubos como a las paredes.

A continuacién se adjunta una figura mostrando un quemador tipico de fuel gas / fuel

oil.

SECONDARY

WRBLET

i B
MANEOLD

PRYMARY

MR INLET

0IL GUN
[PROVIDE REMOVAL
CLEARANCE)

QL GUN WIYH DRAWAL

Punto de rocio: En caso de que se utilice un sistema de precalentamiento, las

temperaturas alcanzadas de humos serdn mds bajas por lo que podria darse el caso de
que se produjese condensacién 4cida en los humos y los dcidos llegasen a corroer
materiales a su alcance placas o tubos del precalentador, conductos de humos frios y

chimenea.
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6.- Disefio de hornos de proceso, seccion radiante:

6.1- Esquema/ diagrama de cdlculo

En la pagina siguiente se muestra un esquema que muestra el proceso de cdlculo mediante el
cual se desarrolla el disefio de un horno en su seccién radiante. Este es un diagrama simplificado
del proceso de disefio de un horno, pero incluye las principales variables que influyen en la
toma de decisién a la hora de disefiar el equipo. Si bien determinados valores limitantes para
ciertas caracteristicas del horno no se han incluido en el diagrama propuesto, éstos se han

tratado de explicar en los puntos siguientes.

En el diagrama se han representado los valores a utilizar como inputs para los diferentes outputs
que se van obteniendo a través del proceso de célculo, el proceso se ha representado mediante

lineas y flechas negras.

Las lineas rojas representan variables que deben ser comparadas durante el proceso de disefio,
en funcién del valor de la comparacién, se muestra la variable sobre la que podrian tener
incidencia (lineas y flechas en color azul) y en tltimo caso modificarse y recomenzar con el

proceso de célculo.

A lo largo del punto 6.2 se muestra el desarrollo teérico propuesto y en el punto 6.3 se procede a

realizar el disefio de un horno partiendo desde “cero”.

Pag 19



COMBUSTIBLE, PCI

EXCESO DE AIRE (XSA)

TOTAL, p

RENDIMIENTO

PERDIDAS

»)
<

A 4

CALOR LIBERADO

4

T SALIDA HUMOS

Ny

PROPIEDADES FISICO
QUIMICAS DE LA
CORRIENTE DE PROCESO
ENTRADA/ SALIDA

CALOR ABSORBIDO/
REQUERIDO PROCESO

REPARTO CALOR

>
«

RADIANTE-CONVECTIVA %

A 4

CALOR ABSORBIDO

RADIANTE

A

DIAMETRO DE LOS TUBOS
Y NUMERO DE PASOS

CAUDAL CORRIENTE
DE PROCESO

a

A 4

PROCESO

VELOCIDAD FLUIDO

A\ 4

A 4

A 4
PROPIEDADES DE LA CORRIENTE

DE PROCESO ENTRADA RADIANTE
(X-OVER)/ SALIDA DE RADIANTE

FLUJO TERMICO
SECCION RADIANTE

A

COEFICIENTE DE PELICULA

SECCION RADIANTE

A 4

DIMENSIONES DE
SECCION RADIANTE

TEMPERATURA HUMOS
SECCION RADIANTE

\ 4
RENDIMIENTO

RADIANTE, u

A 4
CALOR ABSORBIDO

A

FLUIDO PROCESO SECCION
RADIANTE

PERDIDA DE CARGA PERMITIDA

A\ 4

A

A 4

PERDIDA DE CARGA
FLUIDO PROCESO
SECCION RADIANTE

RADIANTE

Pag 20




6.2- Planteamiento tedrico:

Teniendo en mente todos los factores anteriormente mencionados se procede al cdlculo del

horno de la siguiente manera:

a) Partiendo de un rendimiento dado y, conociendo el poder calorifico del combustible
que estamos quemando (para ello basta conocer su composicion), el exceso de aire y
estimando las pérdidas hallamos una temperatura de los gases a la salida del horno de

la siguiente manera:

Qmmh =m,, ., *PCI Calor liberado por el combustible (1)
de Calor perdido a través de las paredes
Q o Calor cedido a la corriente de proceso

Q'smk = (M, + 1) * Dy (T, —T,;) Calor perdido por la chimenea (4)

aire

Siendo T, la temperatura de salida de los humos de la chimenea, 7,,, la temperatura

out
de referencia para el cdlculo de entalpia (por ejemplo temperatura ambiente) ycp,,,. -

el valor del calor especifico medio entre ambas temperaturas.

Qcomb = Qproc + Qperd + Qstack (2)

3)

Definiremos el rendimiento como: 77 = ——-~——
My * PCI

comb
Tomaremos (1) y despejando de (3) el calor absorbido por el proceso lo introduciremos

en (2), con lo que queda:

mcomb * PCI = mcomb * PCI * 77 + Qperd + Qstack

Qperd + Qstack
m__*PCI m__ *PCI

comb comb

I=n+

Definimos la siguiente ecuacién como (5)

Ql’é”'d — Qsmck
m__*PCI m__, *PCI

comb comb

1-n-
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Aplicando el exceso de aire considerado (XSA) y planteando las reacciones de

combustién llegamos a una relacién del tipo:

m

m,, =X*m, X =

aire comb

Si sustituimos lo anterior en (4) tenemos que:

Qstack = (1 + X) * mcomb * Cp humos g (Z)ut - T;ef )

m

aire

comb

Si ahora sustituimos lo anterior en (5) llegamos a la siguiente ecuacién:

Qperd _ (1 + X) * cphumox * (TZ)ut - 7—'ref )

1-n— =
d m, . *PCI

comb

PCI

En la ecuacién anterior podemos despejar la temperatura de salida de los humos

teniendo en cuenta lo siguiente: el término de pérdidas por calor es estimado y por

tanto su valor deberd ser verificado en la fase de validacién del disefio (consideramos

1.5% en caso de tiro natural y 2.5% en tiro forzado) , el calor especifico de los humos

se puede conocer en base a la composicién de los mismos, ésta composicion la

conocemos ya que hemos realizado el cdlculo de las reacciones de combustion para un

determinado exceso de aire.

A continuacién se muestra una tabla con diferentes poderes calorificos inferiores para

diferentes combustibles:

1

Fuel Type Lower
Heating
Value
kJikg
Gasoline
Regular 427
Premium 43.5
Iso-Octane 44 8
Diesel 42.5
Methanol 18.7
Ethanol 26.8
E85 29.19
Propane 46.3
Hydrogen 120
Methane 50
Kerosene 43
Benzene 40.2
Toluene 40.6
LPG 46.1

Tabla 2 Poder calorifico inferior de varios combustibles
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b) El calor liberado por los quemadores sera tal y como se indica a continuacion:

c)

Qproceso
n

En base a nuestra experiencia, dimensionaremos las 2 secciones del horno, la seccién

Qliberado =

radiante y la seccién convectiva entre las que se repartird el calor que se debe
suministrar a la corriente de proceso (Qrad y Qconv). Hay que tener en cuenta que
como ya se ha explicado anteriormente, en la seccion radiante el intercambio de calor
viene dado exclusivamente por radiacién, el método de cédlculo a emplear en esta
seccion serd el siguiente, se fijard el flujo térmico hacia los tubos, hay que tener en
cuenta que no se podra sobrepasar un determinado valor de esta variable ya que podria

afectar al material de los tubos, o al fluido que circula por ellos.

Miximas temperaturas a las que pueden estar sometidos los tubos para diversos

materiales, API 530:

Limiting Design
Metal Temperature
Degrees Degrees
Materials Type or Grade Fahrenheit Celsius
Carbon steel B 1000 540
C-/,Mo steel Tl orPl 1100 595
1 1/,Cr-'/;Mo steel TilorPl1 1100 59§
2Y,Cr-1Mo steel T22 or P22 1200 650
3Cr-1Mo steel T2l or P21 1200 650
5Cr-/;Mo steel TS5 or P5 1200 650
5Cr-'/;Mo-Si steel TSb or P5b 1300 705
7Cr-'/ ;Mo steel T7 ar P7 1300 708
9Cr-1Mo steel T9 or P9 1300 705
9Cr-1Mo-Va steel T91 or P91 1200 650
18Cr-8Ni steel 304 or 304H 1500 815
16Cr-12Ni-2Mo steel 316 or 316H 1500 815
16Cr-12Ni-2Mo steel 316L 1500 815
18Cr-10Ni-Ti steel 321 or 321H 1500 815
18Cr-10NiCb steel 347 or 347H 1500 815
Ni-Fe-Cr Alloy 800H 1800¢¢ 985
25CR-20Ni HK-40 1850° 1010

Tabla 3 Temperatura maxima de diseio para diversos materiales
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d)

A continuacién, en base a la separacién entre las dos secciones anteriormente descritas
calcular las propiedades del fluido de proceso en el punto que separa las dos secciones,
radiante y convectiva. De aqui en adelante este punto lo denominaremos con el nombre
de crossover.

Una combinacién posible de propiedades a estimar podria ser la siguiente:
conductividad, calor especifico, viscosidad y densidad.

Estas propiedades pueden no venir dadas exactamente de esta manera, se puede
facilitar el peso molecular, los grados API, la gravedad especifica (SG)...

Suministrar caracteristicas del fluido como las mencionadas para caracterizar corrientes

es usual dentro de la industria del petrdleo, se definen tal como sigue:

SG — pfuel
pagua
API,,.. = % ~131.5

Con lo anteriormente descrito podemos empezar a caracterizar el proceso de
transferencia de calor a través de los tubos. Primero hallaremos los coeficientes de
pelicula del fluido de proceso, para ello necesitaremos el nimero de Prandtl y el
Reynolds. Cabe la posibilidad de que el flujo sea bifasico, en este caso habra que poner

especial cuidado en el cdlculo. Las férmulas utilizadas son las siguientes:

%1, %
Re:lo % Din
U
*c
Prz'u L
k

Hallaremos el nimero de Nusselt teniendo en cuenta flujo interno y conveccién
forzada, correlacion de Dittus & Boelter:

Nu = A*Re"*Pr*

Con el Nusselt podremos sacar el coeficiente de pelicula interno:

_ Nu*k

D

in

h

En el caso de tener un flujo bifdsico las posibilidades para hallar en coeficiente de
transferencia de calor mediante aproximaciones son multiples. Algunas aproximaciones
bésicas irfan desde partir de unos Reynolds y Prandtl medios hasta utilizar expresiones

diferentes para el Nusselt (caso liquido o vapor) y luego hallar una media.
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Como continuacion al comentario anterior es bastante usual que se produzca cambio de
fase a través de los tubos, en este caso el coeficiente de pelicula cambiard, el método de
célculo empleado para resolver el problema es dividir el nimero de tubos en 2
secciones una con una sola fase y la otra con dos, obteniendo para cada una un
coeficiente de pelicula diferente.

Si se da el caso en el que se tienen diferentes didmetros deberemos proceder de forma
similar a la mencionada anteriormente para el caso del cambio de fase.

Dividiremos los tubos en zonas, en funcién del didmetro del tubo y de si tiene una sola
fase o no. Por ejemplo podria darse el caso de que entrdramos al horno con un flujo
liquido, éste comenzdra a vaporizar en un determinado punto y alcance un vaporizado
del 100 % en otro punto antes de la salida del horno, para hacer el ejemplo ain mas
completo supongamos que los dltimos tubos presentan una gran velocidad del flujo

debido a la alta vaporizacién y se ha de incrementar el didmetro de los mismos.

Con la configuracién del ejemplo antes descrita podriamos analizar los siguientes
tramos:

1- Didmetro menor y 100% liquido

2- Diametro menor y dos fases

3- Diametro menor y 100% gas

4- Diametro mayor y 100% gas

Con el coeficiente de pelicula interno y el flujo de calor hacia los tubos por unidad de

superficie (de aqui en adelante C

rad °

Kcal/hm2) podemos averiguar el salto térmico
debido a la conveccidn del fluido:

N %
AT :Cmd FF

conv

conv
Siendo FF un factor de forma que dependerd del dimensionamiento de la seccién

radiante, los factores que afectan a esta variable son el tipo de horno, ya sea de cabina,

cilindrico vertical, etc... Y las dimensiones de los tubos y el espaciamiento entre ellos.
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g) Ahora debemos averiguar el incremento de temperatura por conduccion:

C“rad * FF * Ezubo
k

AT ond =

C

En este caso aplicamos el factor de forma de la misma manera que en el caso anterior.
Con esto ya podriamos calcular la temperatura de los tubos en toda la seccién de

radiante

T, =AT, +AT

conv cond

+ Tﬂuid()

Una forma sencilla de proseguir con los cilculos es determinar la temperatura del tubo
a la entrada y a la salida del horno, hacer una media y suponer esta temperatura de

metal constante para toda la seccién de radiante.

Antes de continuar con los cdlculos se ha de hacer la siguiente aclaracidn, las
temperaturas de tubo anteriormente halladas corresponden a propiedades medias. Con
objeto de poder disefiar el horno, en caso de que queramos comprobar la temperatura
méxima a la que se va a ver sometidos los tubos, debemos aplicar las condiciones mas
severas a las que se verdn sometidos los tubos y compararlas con los valores de
referencia incluidos en el la tabla 3. Las peores condiciones suelen darse a la salida del

horno en la seccién radiante, que es el lugar en que se alcanza mayor temperatura.

h) Con todos los célculos mencionados y aplicando algunas correlaciones adicionales

)

estamos en condiciones de calcular la temperatura de los humos a la salida de la
seccion de radiante, habiendo calculado esta temperatura podemos aplicar la férmula
del punto a) para calcular el rendimiento que obtendriamos si Unicamente existiese la
seccion de radiante:

Qperd _ (1 + X) * Cplmmos * (thrad - Ylef' )
m., . *PCI PCI

comb

nrad = 1 -

El siguiente paso es calcular la longitud necesaria de los tubos para poder recibir el

calor que demandan, sabiendo el flujo térmico hacia los mismos el cdlculo es sencillo:

— Qrad

S rad C

rad

Srad

‘tot ,rad
’ T % D
ext
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7

En caso de tener que calcular la longitud de los tubos existiendo tubos de diferente
didmetro en la seccién radiante se necesitaria saber el nimero de tubos del primer
didmetro y del segundo, tengamos en cuenta que normalmente un cambio de didmetro
viene condicionado bien por una alta velocidad del fluido a la salida (cercana a la
sénica) o bien por una elevada pérdida de carga motivada por un alto grado de
vaporizacion a la salida del horno. Usualmente el procedimiento de cdlculo serd tal que
buscamos un disefio con un determinado didmetro de los tubos y viendo que no cumple
una o ambas de las condiciones anteriormente descritas empezamos a poner tubos de

mayor didmetro hasta cumplir con las condiciones exigidas:

Srad = NT'I * Ltub * 74 * Dextl + NTZ * Ltuh * 7 * De)ctQ

L L, *NT +L,, *NT,

tot,rad —

Si despejamos Ltub de esta dltima ecuacién y lo introducimos en la anterior llegamos a

la siguiente expresion para la longitud total:

L _ Srad *(NT; +N712)
werd NT *g*D_ +NT, * 7% D

extl ext2

(*) Se define Ltub como la longitud teniendo en cuenta la existencia de codos, es decir

la longitud del tubo més la longitud de un codo.

A continuacion calcularemos el numero de tubos de la seccion de radiante, en este
apartado se incluye el concepto de esbeltez, si suponemos una seccién cilindrico

vertical:

H

ES = —¢ Siendo Hrad la altura de la seccién radiante y Drad su didmetro.
rad

Lo mds usual es que busquemos una esbeltez lo mds grande posible para minimizar el
nimero de tubos y codos a utilizar, un valor mdximo recomendado por API para este
tipo de hornos es 2.75.

Para simplificar los cédlculos sustituiremos Hrad por Ltub. Hay que tener en cuenta que
esto es una aproximacion, ya que dependiendo del estdndar que se utilice se requerirdn

unas determinadas distancias adicionales de tubo a refractario.
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k)

)

L 2

NT , = —otrd " Siendo Dt la distancia entre tubos (2 0 3 didmetros nominales
D, _ *ES

usualmente).

Estos serfan los tubos minimos a los que habria que ir en la seccién de radiante, ahora
teniendo en cuenta el nimero de pasos hay que poner un nimero de tubos apropiado, es
decir si NT=30.5 y tenemos 4 pasos tendremos que irnos al menos a 32 tubos en la

seccidn de radiante.

En este punto ya hemos conseguido hallar la configuracién de los tubos en la seccién

radiante, para verificar el disefo térmico tenemos que aplicar la ecuacién del punto a).

Qrad = mcomb * P CI - Qhumos,rad - Qperd (6)

b _ . . *
Qhumos,rad - (mcomb + maire) H humos ,rad

Qg =Y *m,,,, * PCI Siendo Y una fraccién del calor liberado.

Sabemos la temperatura de salida de los humos de la seccion de radiante por lo que con
su entalpia y las pérdidas en la seccién podemos averiguar el calor transmitido a los
tubos, ahora debemos comparar este valor con el que habiamos supuesto al principio
del reparto entre las secciones punto c).

Si los valores obtenidos son lo suficientemente proximos el cdlculo térmico se daria por
finalizado, en caso contrario se debe volver al punto c), repartir de nuevo el calor entre

las secciones en base al calor obtenido en (6) y repetir el proceso de célculo.

Una vez verificado el calculo térmico de la seccién de radiante debemos comprobar si
el célculo de la pérdida de carga a través de los tubos estd dentro de los valores
admisibles. Dentro de este punto pueden darse multiples casos:

- 1 Unica fase liquida.

- 1 Unica fase vapor.

- 1 Unica fase liquida a la entrada y 2 fases a la salida.

- 1 unica fase liquida a la entrada y una tnica fase vapor a la salida

- 2 fases alaentrada y 2 fases a la salida.

A su vez no podemos olvidarnos del posible cambio de didmetro.
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m) El procedimiento de cdlculo empleado en este punto tras haber identificado cual de los
casos anteriores estamos calculando es el siguiente:
- Hallamos el valor del Reynolds del flujo, consideraremos flujo turbulento.
- Con el valor del Reynolds hallaremos el factor de friccion de Moody.
- Teniendo este valor podremos hallar la pérdida de carga a través de la tuberia

mediante la ecuacion de darcy- weisbach.

En este caso si se produce vaporizacion a través de los tubos o bien cambio de didmetro
se produce la misma situacién que en el caso del célculo del coeficiente de pelicula,
dividiremos en varias partes la tuberia y calcularemos la pérdida de carga

correspondiente a cada uno de los tramos.

Un ejemplo de la pérdida de carga asociada a un horno de tipo platforming en funcién

del nimero de tubos:

4000
3500

2 3000 ||

a 2500 | |

o

} .

8 2000

o ,

5 1500 %

3 i\

d 1000

|

o

% 500

5 .

A 0 B
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No. of U Tubes
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n) Si tras el cdlculo anterior comprobamos que estamos dentro de los limites aceptables de

pérdida de carga podremos dar por finalizado el calculo de la seccién de radiante. En

caso contrario el procedimiento serd el siguiente:

Veremos en qué magnitud varia la pérdida de carga permitida respecto a la
calculada, en caso de ser la diferencia muy elevada deberemos plantearnos un
disefio alternativo, bien aumentando el nimero de pasos (disminuyendo la

velocidad a través de los tubos) o bien aumentando el didmetro de los tubos.

Si la diferencia anterior no es demasiado elevada y nos interesa mantener un
disefio similar al que hemos planteado inicialmente, pasaremos a ir
sustituyendo los tubos existentes por tubos de mayor didmetro a la salida* que
es el lugar en el que se suelen dar mayores velocidades debido a Ia

vaporizacion.

*Nota: Se ha de destacar que el programa de cilculo se encuentra implementado de tal

manera que en el momento que decidimos comenzar a sustituir tubos de menor

didmetro por otros de mayor didmetro, volvemos al principio del cédlculo ya que la

longitud de los tubos serd modificada.

0) El célculo procede de la siguiente manera:

Afadimos un primer tubo de mayor didmetro y calculamos de nuevo toda la
seccién radiante con la nueva configuracién pero manteniendo el ndmero de
tubos totales.

Si la pérdida de carga se encuentra ahora dentro de los valores admisibles
daremos por bueno el disefio, en caso contrario continuaremos afladiendo tubos
y procediendo con el cdlculo de la misma manera hasta conseguir un disefio

aceptable.

p) Ahora estamos en condiciones de aceptar el disefio que hemos propuesto a falta de

ciertas comprobaciones, como por ejemplo la distribucién de los quemadores. Puede

darse el caso de que dentro del circulo de tubos que hemos propuesto el nimero de

quemadores apropiado no cumpla con las distancias minimas de quemadores a tubo

necesarias para evitar el contacto entre la llama y los tubos. También habrd que

comprobar la altura de llama con respecto a la altura de la radiante.
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q) Llegados a este punto estariamos en disposicion de comenzar el cilculo de la seccién

r)

convectiva, en este proyecto no entraremos en el cdlculo explicito de la misma. Como

introduccion a su cdlculo algunos aspectos a tener en cuenta serian estos:

- La convectiva se ha de dimensionar de modo que los humos presenten una
buena distribucién a través de la seccidn, es decir sin recirculaciones ni
caminos preferentes.

- Las velocidades de humos deben ser adecuadas, a mayor velocidad, se tiene un
mejor coeficiente de transferencia de calor pero a costa de reducir la longitud
de los tubos el nimero de estos por fila.

- La distribucion de aletas o tetones sea también adecuada, al aumentar ésta
aumenta la superficie expuesta.

- Se ha de seguir prestando atencidn a los valores del flujo térmico hacia los
tubos, que tal y como expusimos para la seccion de radiacidon, no habran de

sobrepasar un determinado limite.

En una fase posterior se deberd comprobar que el espesor de los tubos cumple con los
requisitos minimos de resistencia para disefio elastico y frente a fatiga, se deberd
calcular la altura de la chimenea para poder proporcionar el tiro necesario para que el
horno opere con depresion, se deberd comprobar qué refractario y qué espesor tendra
que tener ya que la chapa externa del horno no podrd superar una determinada

temperatura y algunas comprobaciones adicionales.

Finalmente y a modo de nota para el disefio se recuerda que se puede incluir o no en el
célculo la zona de shock o primera fila de tubos de convectiva, (en caso de que la llama
los vea) esto afectard a la superficie de la radiante, si se tiene en cuenta ésta se reducird
en caso contrario tendremos mds superficie de la calculada y el rendimiento del horno

calculado sera inferior al real.
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6.3 - Simulacion de un diserio de horno y resultados:

A continuacién estudiaremos el comportamiento del horno y de las distintas variables de disefio

a medida que modificamos ciertos pardmetros, para ello reproduciremos el proceso de disefio

del horno desde el principio, tal y como se harfa al comenzar con un disefio completamente

nuevo:

6.3.1- Tipo de Fuel v Exceso de aire:

Para nuestras simulaciones seleccionaremos como combustible al horno una composicion tipica

de gas natural, (fuente naesb.org, North American Standards Board)

Component Typical Analysis Range
(mole %) (mole %)
Methane 849 87.0-96.0
Ethane 25 18-51
Propane 0.2 0.1-15
iso - Butane 0.03 0.01-03
normal - Butane 0.03 0.01-03
iso - Pentane 0.01 trace - 0.14
normal - Pentane 0.01 trace - 0.04
Hexanes plus 0.01 trace - 0.06
Nitrogen 16 13-586
Carbon Dioxide 0.7 0.1-1.0
Oxygen 0.02 0.01-0.1
Hydrogen trace trace - 0.02

Tabla 4 Poder calorifico inferior de varios combustibles

Como primera simulacién veamos cémo afecta la temperatura de humos al rendimiento del

horno para un determinado exceso de aire, en este caso del 15 %
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Como podemos observar en la anterior grifica existe una relacién cuasi-lineal entre el
rendimiento del horno y la temperatura de salida de humos, el problema es que tal y como
hemos explicado anteriormente, la temperatura de los humos no podrd estar por debajo de un
determinado valor, que vendr4 dado por la temperatura de entrada del fluido de proceso, es decir
supongamos que nuestro fluido de proceso entra en la convectiva a 200°C la temperatura
minima de salida de los humos serdn como minimo esos 200°C mds un determinado salto de
temperatura. En caso de tener precalentdor se debera cumplir con la restriccién anterior y
adicionalmente los humos no podran disminuir su temperatura por debajo de la temperatura de

condensacion acida.

Veamos ahora como influye el exceso de aire en el rendimiento del horno si fijamos la

temperatura de humos:

XSA vs RENDIMIENTO

88,6
88,4 N

88,2 \

88 \

87,8 \

87,6 \

87.4 \\
87,2

87

Rendimiento

0 5 10 15 20 25 30 35

Exceso de aire

Tal y como podiamos prever se observa una tendencia lineal decreciente al comparar el exceso

de aire frente al rendimiento, manteniendo la temperatura de salida de humos constante.

El resultado es esperable ya que a medida que debemos emplear mds calor en calentar mds aire

disminuye en una proporcion similar el calor absorbido por los tubos.

Posteriormente observaremos cémo influye a su vez, el exceso de aire tanto en la temperatura
en la cdmara de radiacién como en el reparto del calor absorbido entre la radiante y la

convectiva.
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Por tltimo veamos la variacién del rendimiento frente a la temperatura de salida de humos para

diferentes excesos de aire:

Rendimiento vs T salida humos
100
90
80
70 ——15% XSA
3 e 20% XSA
E 50
5 ——22.5% XSA
& 40 25% XSA
——27.5% XSA
30 0
———30% XSA
20
10
0
T salida humos 2C

En esta tltima grafica podemos observar mds claramente como afecta el aumento del exceso de
aire al rendimiento para un rango de temperaturas considerado, si bien vemos que para altos
rendimientos las diferencias no son demasiado grandes, segiin vamos aumentando la

temperatura de salida de humos las diferencias son apreciables.
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6.3.2- Temperatura de salida de humos y rendimiento:

Una vez seleccionado el combustible a utilizar (gas natural), delimitado el exceso de aire (15%)

y el rendimiento a lograr debemos determinar la temperatura de humos.

Cabe comentar que en este proyecto, el cdlculo se realizard teniendo en cuenta un rendimiento
determinado, si el rendimiento no estuviese previamente definido deberiamos buscar una
temperatura de humos que dependeria de la temperatura de entrada del fluido de proceso
(recordemos que éste entra por la parte alta de la convectiva). Esta temperatura no debe ser
demasiado alta ya que disminuiria el rendimiento global, ni demasiado pequefia ya que

perjudicariamos la transferencia de calor entre los humos y los tubos.

De cara a nuestras simulaciones consideraremos una diferencia de temperaturas entre la salida
de los humos y la entrada del proceso de 125 °C. Este salto térmico es muy conservador,
pudiendo rebajarse en mayor medida de cara a poder aumentar el rendimiento del horno sin

comprometer la transferencia de calor desde los humos a los tubos.

Supongamos que nos han especificado un horno con una temperatura de entrada del proceso de

200°C.

Si aplicamos el salto definido anteriormente, nuestro cdlculo deberia estar basado en una
temperatura de salida de humos de 325°C, ésta temperatura para las bases de disefio
especificadas anteriormente corresponde a un rendimiento del 85.23% eso sin tener en cuenta
las pérdidas, supongamos unas pérdidas del 2%, entonces el rendimiento se quedaria en un

83.23%.

A la vista de este resultado deberemos preguntarnos lo siguiente, ;es aceptable este valor para
nuestros propdsitos? En caso de que la respuesta sea positiva continuaremos con nuestros
célculos, si no es asi deberemos plantearnos cémo incrementar la eficiencia, bien con la adicién
de servicios adicionales, ya sea recalentamiento de vapor o evaporacién de agua, o bien con la

instalacién de un sistema de precalentamiento.

Tomando como referencia el ejemplo antes expuesto supondremos que se nos requiere un
rendimiento del 83.23% (en el apartado 4 veremos cémo mejorar éste valor) y una temperatura

de salida de humos correspondiente de 325°C.
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6.3.3- Especificacion del proceso, absorcion de calor v calor liberado por los

uemadores:

Siguiendo con el punto anterior, continuaremos nuestro disefio con los datos referentes a la

corriente de proceso, partiremos de los siguientes datos:

Qproc =10 MM Kcal/h Calor requerido por la corriente de proceso

Qproc

El calor liberado en los quemadores seria el siguiente Qlib = =12.01 MMKcal/h

Ahora ya conocemos la liberacion de los quemadores pero no podemos seleccionarlos hasta que
no conozcamos las dimensiones de la cdmara de radiacién, ya que el modelo de quemador a

seleccionar dependerd de la altura de la radiante y de la distancia a los tubos de proceso.

Para nuestros célculos tomaremos una corriente que entrard vaporizada en un 11% por la
convectiva a una temperatura de 200°C y saldra en vaporizada en un 40% a una temperatura de

350°C por la radiante.

Adoptaremos la siguiente nomenclatura:

Calor especifico: C » (Kcal/kg °C)
Conductividad térmica: K (Kcal/h m °C)
Viscosidad dindmica: /£ (cent poise)
Densidad: p (kg/m3)

Los datos que necesitamos sobre la corriente son los siguientes:

Fase liquida Fase vaporizada

Entrada de proceso (200°C)

Cpin—liq I<in—liq ltlin—liq pin—liq Cpin—vap I{in—vap ﬂin—vap pin—vap
89% lig-11%vap

Salida de proceso (350°C) C C

pout—liq Kout—liq ﬂout—liq pout—vap Kout—vap luout—vap

60% hq—40%vap p out-liq p out—vap
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6.3.4- Reparto de calor, v propiedades en el crossover:

El calor del proceso deberemos dividirlo en 2 secciones, por una parte tenemos la convectiva
y por otra la radiante, a partir de ahora consideraremos un reparto del 65% del calor
absorbido en radiante y un 35% en convectiva.

En este momento podemos dividir el disefio de la seccién de radiante y convectiva por lo que
a partir de este punto nos centraremos en dimensionar la radiante.

Para ello calcularemos las propiedades del fluido en el punto de unién entre la radiante y la
convectiva (Crossover).

Esto ultimo no es tarea fécil, ya que tal y como hemos definido nuestro fluido de proceso,
debemos conocer las curvas de vaporizacioén del fluido, asi como informacién completa
acerca de temperaturas, entalpias, presiones, calor de vaporizacion...

Tomaremos la siguiente aproximacion: las caracteristicas del fluido tales como temperatura,
grado de vaporizacién y caracteristicas de las fases variardn linealmente con el aporte de
calor recibido entre la entrada y la salida.

Por tanto los perfiles considerados de temperaturas y grado de vaporizacién serdn los

siguientes:
Temperatura vs calor absorbido
400
350
Salida
300 10; 350
o 250
1 Crossover
200 3,5;252,5
§ Entrada " !
150 0; 200
100
50
0
0 2 4 6 8 10 12
Calor absorbido MMKcal/h
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%Vaporizado vs calor absorbido

45

4
0 / Salida

3 e 10; 40

S 30
© /
S o5 /
2 20
> 15 / Crossover
o 3,5,21,15

s Entrada

0 0;11

0 2 4 6 8 10

Calor absorbido MMKcal/h

12

6.3.5- Velocidad del fluido v calculo del coeficiente de pelicula:

Ahora que ya hemos definido las propiedades en el crossover debemos seleccionar el

diametro del tubo. Supondremos que el flujo masico total del fluido de proceso en el interior

de los tubos es de 150000 kg/h.

Siendo NP es el nimero de pasos y Dint el didmetro interno del tubo, entonces la velocidad

masica en el interior de los tubos en funcidn del diametro sera:

4% mproc (k / *m2)
Vg = i
fluidoproc 3600+ NP * r* (Dint )2 :

Elegiremos 2 pasos con lo que tenemos los siguientes resultados:

Velocidad masica vs Diametro interno

3500

o
E 3000 ‘\
v
S~
S 2000
i \
£ 1500
B \
S 1000
8 \‘\‘
< 500
>

0

0 20 40 60 80 100 120 140 160

Diametro interno del tubo mm

180
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Escogeremos como referencia un flujo de 1000 kg/s*m2, de los didmetros estindar que
tenemos escogeremos el que mds nos haga acercarnos a este valor (véase tabla 1). El
didmetro externo escogido es 168.3 mm y Sch-40 lo que se traduce en 7.11 mm de espesor y
por tanto un didmetro interno de 154.08 mm. El flujo en el interior de los tubos es de 1117

kg/s m2.

Ahora ya tenemos todos los datos necesarios para poder calcular el Reynolds y el Prandtl y

con ellos el coeficiente de pelicula en el interior de los tubos.

Las propiedades de referencia utilizadas en el célculo son las siguientes:

Entrada Lig entrada Vap entrada
p 0,688 1,056
k 0,092 0,130
u 0,281 0,016
o 643 18,4
Crossover
(propiedades Lig crossover | Vap crossover
prorrateadas)
cp 0,709 0,981
k 0,107 0,125
U 0,248 0,018
0 618,5 22,5
Salida Lig Salida Vap Salida
cp 0,749 0,842
k 0,134 0,114
u 0,186 0,021
o 573 30,1

Tabla 5 Propiedades de la corriente de referencia

Llegados a este punto debemos decidir el método mediante el cual vamos a realizar el
calculo del coeficiente de pelicula, un calculo riguroso, deberia analizar el tipo de flujo
bifasico que tenemos, el mismo dependerd de las propiedades de las fases, el grado de

vaporizacion, la velocidad del fluido y la orientacién de los tubos (horizontal o vertical).
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Como ejemplo de la complejidad de este problema a continuacién se adjuntan algunas figuras
mostrando los casos posibles para una mezcla de aire-agua en una tuberia horizontal de 51 mm

(“Fundamentals of multiphase flow”, Cristopher E Brennen, Caltech):

B i O ) =

Bubble Slug

I i
Plug

Annular

Stratified

Direction of
Flow

Wavy

Sketches of How regimes for flow of air/water mixtures in a
horizontal, 5.1em diameter pipe. Adapted from Weisman (1983).

Y a continuacion los resultados experimentales frente a los tedricos previstos para las

condiciones anteriormente citadas:

PREWET,

-
W m

A
aiiaiil

EELELLT ]

SLUG

L ] |
La sl

STRATIFIED

MASS FLUX OF AIR, Gg[kg/sm?]
=} =

peapsl

T

BUBBLE

RN

il Il
10 10 10° 10'
MASS FLUX OF WATER, G [ky/s m?
Flow regime map for the horizontal flow of an air/water mix-
ture in a 5.1em diameter pipe

Hatched regions are ohserved regime boundaries, lines are theoretical pre-
dictions. Adapted from Weisman (1983).
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Para una tuberia vertical de 25 mm en este caso los diagramas de flujo y los resultados

experimentales y tedricos son los siguientes:

-

. G

L e =

X T :
A - 3
Ly s

.'+ - # R wte

ol il o
——_ e S
Bubbly Slug Churn Annular  Disperse

Sketches of low regimes for two-phase flow in a vertical pipe.
Adapted from Weisman (1983).

107 e

L s ol

%

7

: ?
w i //" E
: B

2 o

o /
E 1- CHURM AND SLUG FLOW é %‘

§ 3 ;:
1u"§— BUBELY = 3
m—'* S o

LIGUID VOLUMETRIC FLUX [mis]

W

A flow regime map for the low of an air/water mixture in a
vertical, 2.5cm diameter pipe showing the experimentally observed transi-
tion regions hatched

Tal y como vemos si el andlisis de una mezcla agua aire es complicada, la complejidad del
problema se hace mucho mayor al tener fracciones del petréleo, debido a las propiedades

cambiantes del flujo a medida que el fluido vaporiza, cambia su temperatura y presion.

Por todo lo anterior adoptaremos la siguiente aproximacidn, hallaremos un tnico coeficiente
de pelicula para la entrada, el crossover y la salida. Este coeficiente de pelicula lo hallaremos
en funcién de las propiedades medias prorrateando con los valores de las propiedades para

liquido y vapor.
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Antes de mostrar los resultados de las propiedades medias, debemos remarcar que el cédlculo

de la densidad media se realiza mediante el volumen especifico, es decir con la siguiente

formula:
1 1-
N (1-x)
pmix pvap pliq

Donde x representa la fraccién mésica de gas en la corriente total de proceso.

Los resultados son los siguientes:

Mix entrada Mix crossover Mix salida
11% vap 21.15% vap 40% vap
0,728 0,749 0,786
cp
0,097 0,107 0,126
k
0,252 0,206 0,120
vl
136,1 103,9 44,2
p

Tabla 7 Propiedades de la corriente de referencia

Con estas propiedades podemos calcular el coeficiente de pelicula en el interior de los tubos,
primero calcularemos el Reynolds y el Prandtl del flujo medio y aplicaremos las expresiones

mencionadas en la seccion 3.1:

Nu*k
D

in

Nu = A*Re"*Pr¢ : h= (Kcal/h*m2#°C)

Supongamos que hemos obtenido los siguientes valores del coeficiente de pelicula:

Salida
2214

Crossover
1637

Entrada
1288

h mix

Como ejercicio podriamos comprobar qué hubiera pasado si por el contrario hubiéramos
decidido proceder con el célculo hallando por separado el coeficiente de pelicula del vapor y

del liquido y después hallando los coeficientes globales.
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Ahora veamos como varfa el valor del coeficiente de pelicula en funcién de varios

pardmetros:

Veamos qué ocurre con el coeficiente de pelicula si fijamos el valor de las propiedades del
fluido y el flujo masico, variando el didmetro interno del tubo y, como consecuencia

aumentando la velocidad del fluido

Coeficiente de pelicula vs Diametro interno
1900

1800 L
1700 \
1600
1500

1400 \

1300 \

1200

1100 —
1000

Coeficiente de pelicula kcal/hm22C

900

Diametro internom

Esta grafica ha sido realizada para un rango de didmetros comunmente utilizado en la
industria, como podemos observar la relacion es de tipo potencial, a medida que mejoramos
el coeficiente de pelicula aumentamos la transferencia de calor hacia los tubos pero a su vez

también aumenta la pérdida de carga del fluido a su paso por el horno.
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Observemos que ocurre si ahora variamos el calor especifico del fluido, manteniendo

constantes las demas variables:

Coeficiente de pelicula vs Calor especifico
1300

1200

1100

1000

900

/

800

700

Coeficiente de pelicula kcal/hm22C

600

Calor especifico kcal/kgeC

En esta ocasion vemos una relacion de tipo potencial/ logaritmico, a medida que
aumentamos el valor del calor especifico del fluido aumenta el coeficiente de pelicula, esto

es debido a la incidencia en el Prandtl dentro del coeficiente de pelicula.

El efecto de la conductividad térmica viene también dado por su presencia en el Prandtl, y

ademas por su relacion directa a través del Nusselt veamos que ocurre al variarla:

Coeficiente de pelicula vs Conductividad térmica
2700

2200

1700

1200

700 /

200

Coeficiente de pelicula kcal/hm22C

Conductividad térmica kcal/h m eC
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El comportamiento es similar al observado al variar el calor especifico, aunque en esta
ocasién aumenta el valor de la potencia a la que se eleva la conductividad, ésta es
inversamente proporcional al Pradtl pero més tarde multiplica directamente al Nusselt para

asi obtener el coeficiente de pelicula.

Por dltimo resulta interesante analizar el comportamiento frente a la viscosidad del fluido, ya

que ésta tiene impacto sobre ambos nimeros adimensionales, Reynolds y Prandtl:

Coeficiente de pelicula vs Viscosidad
2700

2200

1700

1200

700

Coeficiente de pelicula kcal/hm22C

200

Viscosidad cP

En esta ocasién tenemos que el Reynolds es inversamente proporcional a la viscosidad pero
el Prandtl es directamente proporcional al mismo, como podemos observar en la grafica el
Reynolds estd elevado a una potencia superior con lo que obtenemos la relacién que
observamos en la grafica, es similar a la observada para el didmetro interno de los tubos,

teniendo menor impacto en el coeficiente de pelicula.

Supongamos ahora que comenzamos a disminuir la cantidad de fluido de proceso, en este
caso disminuird el coeficiente de pelicula interno a través de los tubos y por lo tanto la

transferencia de calor se verd penalizada y de la misma manera el rendimiento del horno.

Si por ejemplo tuviéramos el mismo flujo mdsico pero la corriente que circulara por los
tubos fuese gaseosa, en ese caso el coeficiente de pelicula aumentaria considerablemente con

respecto al mismo caso con liquido en lugar de gas.
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Veamos como varia el rendimiento del horno frente a variaciones en el coeficiente de

pelicula:
Rendimiento vs coeficiente de pelicula
84
83 //
e 82
tn/
s 81
2 /
5 80
E o/
e 79 /
78 1
77
0 1000 2000 3000 4000 5000
Coeficiente de pelicula Kcal/h m2 2C

Como podemos observar en esta grafica, para una geometria dada, el rendimiento presenta
una correlacion exponencial cuando se compara con el coeficiente de pelicula. Pensemos que
estamos validando el disefio de un horno, sabiendo que el coeficiente de pelicula estd
directamente relacionado con la velocidad del fluido a través de los tubos, en caso de que nos
encontrdramos por debajo de 1000 Kcal/h m2 °C, podriamos disminuir el didmetro de los

tubos o aumentar el nimero de pasos de cara a conseguir una mejor transferencia de calor.

Si por el contrario tuviéramos un valor de 3000 Kcal/h m2 °C tendriamos que valorar si es
necesario ir a un valor tan alto del coeficiente de pelicula, ya que tal y como observamos en

la gréfica con valores significativamente mds bajos obtenemos un rendimiento similar.
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6.3.6- Calculo de la temperatura de metal del tubo:

Con los valores del coeficiente de pelicula podemos hallar la temperatura de metal del tubo,

aplicando las siguientes formulas anteriormente expuestas:

T, =AT_ +AT . +T

tubo cony cond Sfluido

siendo
Hemos supuesto un flujo térmico de Cm , = 27000 Kcal/hm2

C.*FF*E C.*FF
AT — __rad tubo & AT — rad

cond ~ k conv

tubo conv

En este apartado podemos optar por proceder con el cilculo de dos maneras diferentes, la
primera hallando un coeficiente de pelicula medio para la radiante y una conductividad
térmica del tubo también media para la seccién de radiante o bien optar por hallar la
temperatura de metal tanto en el crossover como a la salida de la radiante. Escogeremos esta
dltima opcidn por lo que necesitamos ahora saber la conductividad del material para la
temperatura que escojamos, el problema es que la conductividad de los metales varia con la
temperatura por lo tanto deberiamos realizar un proceso iterativo para conocer la

conductividad del metal para una determinada temperatura interior y exterior del tubo.

En este caso seleccionaremos tuberia de acero al carbono, y simplificaremos el célculo de

manera que tomaremos la conductividad a la temperatura de pelicula.

T,=AT, +T

conv Sfluido

Los resultados obtenidos son los siguientes:

Crossover Salida
Tfluido [252.5 350
h 1637 2214
Ktubo 15.7 16.9
Text 294 381
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Las temperaturas del exterior del tubo mostradas anteriormente serian las calculadas para un
servicio limpio, en caso de que existiese ensuciamiento éste deberia tenerse en cuenta
afladiendo el aumento de temperatura causada por este efecto.

AT, . =F *C

sucio ensuciamiento

El valor del factor de ensuciamiento (h m2 °C/Kcal) para el caso de hidrocarburos valores
tipicos podrian estar en el rango de 0.0004 hasta 0.001, el valor del flujo térmico adoptado

depende a su vez del criterio del disefiador del horno.

6.3.7- Calculo de la temperatura de la cAmara de radiacién y del calor absorbido
en la radiante:

Empleando los resultados de los apartados anteriores podemos hallar la temperatura de los
humos en la cdmara de radiacién, con esta temperatura sabemos la entalpia de los humos a su
salida de la cdmara de radiacién y por tanto con las pérdidas a través de las paredes y el calor

liberado podemos calcular el calor absorbido en la radiante:
S . . L
Qrad - mcomb PCI Qhumos,rud Qperd

Hemos supuesto que la cdmara de radiacién se encuentra a una temperatura uniforme, a su
vez, también suponemos una temperatura de metal media, unas propiedades medias a la
entrada en el crossover y a la salida... Este es uno de los muchos modelos que se podrian
emplear para la simulacién de la radiante, un modelo mds complejo podria consistir en
analizar la variacién de la temperatura con la altura de la cdmara y/o suponer que la

temperatura de metal es distinta para cada tubo (o incluso que varia en cada uno de ellos).

Como hemos venido viendo hasta ahora, el problema se puede complicar tanto como
queramos, ademds hay que tener en cuenta que las formas de los hornos son variadas y hay
multiples factores que afiadirdn variabilidad al problema, una variable que por ejemplo no
estamos teniendo en cuenta en nuestro planteamiento y que podria afectar a un andlisis con

una temperatura variable de la cdmara de radiacion serfa la altura de llama del quemador.
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Una vez dicho lo anterior continuamos con nuestro modelo “simplificado”, ya tenemos el
calor absorbido en la radiante y podemos compararlo con el valor que habfamos supuesto

inicialmente:

Supongamos que hemos obtenido mediante la férmula anterior un calor absorbido en la
radiante de 7 MMKcal/h por tanto y tal y como era de esperar el resultado no es exactamente
igual al valor supuesto inicialmente por lo tanto tenemos que repetir el procedimiento que
hemos seguido desde el principio, en esta ocasién en vez de repartir un 35-65% (radiante-
convectiva) haremos un reparto del 70 % en radiante y 30 % en convectiva que es el valor
que hemos obtenido y comenzaremos con la segunda iteracién, como en cualquier bucle
iterativo fijaremos una tolerancia para dar por buena la convergencia del problema y

finalmente tendremos nuestra radiante disefiada.

6.3.8- Superficie expuesta en la radiante y calculo del nimero de tubos:

Elegiremos ahora un disefio cilindrico vertical para el horno, ya sabemos el valor del flujo
térmico en la cdmara de radiacion y el calor absorbido en la misma por lo tanto el célculo de

la superficie expuesta es inmediato.

Qra —_—
N :_d& Srad _”*D * ot rad

rad ext
rad

Los tubos estan colocados verticalmente formando un circulo, el diametro de la seccion
radiante serd por lo tanto:

D,,=NT *D,_
Si suponemos una esbeltez de 2.5 (recordemos que la norma API marca 2.75 como limite
méiximo) y un espaciamiento entre tubos de 2 didmetros nominales en este caso el nimero de

tubos totales aplicando las siguientes férmulas serfan:

*
ES=— & [ =— Qs porloque NT, , = M
Dmd , Cmd * z * D ext—rad Dr—t * ES
Superficie de radiante m2 | 259
Longitud radiante m 490
Distancia entre tubos m 0.305
Esbeltez 2.5
N° de tubos 44.93

A la vista de este resultado debemos decidir si vamos a optar por poner 44 o 48 tubos, ésta
eleccién nos implicard tener mayor o menor longitud recta del tubo y por tanto mayor o

menor altura de radiante. Nosotros optaremos por poner 44 tubos en la radiante.
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Una vez realizado este cdlculo tenemos que recalcular la esbeltez contando con la altura que

debemos dejar por norma entre los tubos y el techo y el suelo de la radiante.

Finalmente casi hemos conseguido finalizar el disefio de nuestra radiante. Antes de continuar
podemos hacer ciertos comentarios acerca de la eleccién del tipo de horno, en este caso
hemos elegido un horno cilindrico vertical, pero también podriamos haber seleccionado uno
de tipo cabina, o tipo box, permitiendo éstos dltimos proponer una distribucién de tipo doble
fuego, es decir, con los tubos rodeados a ambos lados por las llamas de los quemadores.

Este hecho afecta a la uniformidad del flujo térmico que le llega a los tubos, en el caso
cilindrico vertical, una cierta parte del tubo “ve” directamente la llama del quemador. En el
caso de la configuracidn de tipo cabina ambos lados del tubo “ven” la llama del quemador.
Este hecho afecta a la superficie que debe exponerse para conseguir absorber el calor
demandado por el proceso, ademdas de que hace posible simular de un modo mds efectivo la

transmision de calor hacia los tubos de proceso.

6.3.9- Calculo de pérdida de carga en los tubos de radiante:

Llegados a este punto en el que hemos verificado el cdlculo térmico de la radiante, s6lo nos
falta un dltimo paso para verificar que nuestro horno (al menos en su seccién de radiante)
podra operar de manera adecuada, comprobar que la pérdida de carga a través de los tubos es

adecuada y estd dentro de los requerimientos exigidos.

Para nuestro caso ejemplo, suponemos una vaporizacién directamente proporcional al calor
absorbido desde la entrada a la salida por tanto, iremos desde una vaporizaciéon del 11%

hasta el 40%.

Los elementos que aportardn pérdida de carga serdn los tubos y los codos. En la radiante, al
tener 2 pasos, el niimero de tubos por paso es 22 y el nimero de codos también por paso serd

21.
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Para calcular la pérdida de carga (en este caso solo la radiante) utilizaremos la ecuacién de
Darcy-Weisbach:
L, Vv

AP = p* f* bk
rad IO f D 2

int

Donde Ltub (m) serd la longitud del conducto, Dint(m) el didmetro interno del tubo, v(m/s)

la velocidad del fluido a su paso por la tuberiay p (kg/m3) la densidad del fluido.

Continuando con nuestro disefio tan s6lo tenemos que analizar un tnico tramo ya que el

porcentaje de vaporizado evoluciona del 11% hasta un 40% a la salida.

Especificamente, el porcentaje de vaporizado en el crossover es de 19.7%, de acuerdo al

reparto final de calor entre radiante y convectiva (70-30%).
Para realizar el cdlculo emplearemos las siguientes bases:

a) La densidad serd la densidad media en la radiante para la mezcla liquido gas. Esta media
la podemos hallar de miiltiples modos, desde calcular la tendencia que sigue la densidad
frente al calor absorbido e integrarla para poder hallar su valor medio hasta suponer
directamente que ésta varfa linealmente con el calor absorbido. Para nuestros calculos
daremos por buena esta ultima opcién. Esto de nuevo es una simplificacién asumida de la
realidad, ya que la densidad no tiene por que presentar una variacién lineal tanto con la

presién como con la temperatura para cualquiera de las dos fases.

Por la razén anteriormente mencionada, un célculo riguroso deberia analizar la pérdida de
carga del fluido tubo por tubo, comenzando por la salida para unas condiciones dadas de
presién y temperatura. El andlisis deberia tomar el tubo de salida de longitud conocida vy,
sabiendo el aporte de calor que recibe el tubo, podriamos conocer la entalpia del fluido a su
entrada. Después suponiendo una pérdida de carga estimada podriamos hallar las
condiciones de presion y temperatura a la entrada de ese tubo, a continuacién empezariamos
con un proceso iterativo hasta convergiera el valor de la pérdida de carga. Este célculo

finalizaria en el tubo de salida.
Afortunadamente los cdlculos simplificados no presentan una desviacién alarmante con

respecto a los mds rigurosos siempre y cuando estimemos adecuadamente la densidad media

de la radiante.
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b) Para el célculo del factor de friccion utilizaremos el diagrama de Moody, cabe destacar

que nos movemos en la regién de flujo turbulento en la seccién de radiante:
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De nuevo tenemos el problema que aparecia anteriormente con la densidad, pero esta vez

aplicado al Reynolds. La solucién aplicada en este caso es exactamente la misma que en el

caso anterior, tomaremos un valor medio para la seccién radiante.

Seleccionaremos una rugosidad de 0.0024 mm para nuestros tubos de acuerdo a la siguiente

tabla

Tubos de latén o cobre 00015
Fundicldn revastida de camanto 0,0024
Fundicidn con revastimiento bituminose 024
Fundicidn centrifugada 0,003
Fundicidn asfaltada 0,06 - 0,18
Fundicidn 0,12-0.6
Acere comercial v soldado 0,03 - 0,039
Hierro forjado 0,03 - 0,08
Hierro galvanizado 0,06 - 0,24
Madera 0,18-04
Hormigdn 03-3
Acero roblonado 0.9-9

Tabla 6 Rugosidad de varios materiales
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Los valores considerados para el cdlculo del coeficiente de friccion son los siguientes:

N° de Reynolds | 11000000
Densidad kg/m3 | 74
Rugosidad mm | 0.0024

El valor final del factor de friccidn es de: 0.015

Cabe destacar que este valor, como hemos reflejado anteriormente esta calculado suponiendo
una mezcla perfecta y estd tomando un modelo simplificado de lo que estd ocurriendo en el
interior de los tubos, empleado un modelo multifdsico adecuado obtendriamos resultados

mds precisos en el célculo de la pérdida de carga.

c¢) Loultimo que nos queda es aclarar el tratamiento que vamos a darle a los codos de 180
grados, utilizaremos el concepto de longitud equivalente, es decir emplearemos la férmula de
Darcy-Weisbach pero pondremos como longitud una que produzca una pérdida de carga
igual a la que se produce Unicamente en el codo. Estas longitudes equivalentes se pueden
encontrar en la literatura y han sido calculadas en base a datos experimentales.

Para un codo de 180° y el didmetro especificado tenemos una longitud equivalente de 5.06

m.

Teniendo en cuenta todo lo anterior los resultados obtenidos son los siguientes:

Longitud tubos m 10.7
Numero de tubos por paso 22
Longitud equivalente codos m 5.06
Nimero de codos por paso 21
Longitud total equivalente m 342
Factor de friccién 0.015
Pérdida de carga kPa 281

En base a este resultado debemos comprobar la validez de nuestro disefio, una pérdida de
carga demasiado baja no tiene porque ser algo necesariamente bueno, ya que podria estar
causada por bajas velocidades del fluido y esto podria implicar mala transferencia de calor y
un considerable grado de ensuciamiento. Por otra parte una pérdida de carga por encima del
valor mdximo no es admisible ya que en este caso la bomba pertinente no podria vencer la

pérdida de presion.
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En caso de tener baja o alta pérdida de carga tendremos que perfeccionar nuestro disefio, ya
sea modificando el niimero de pasos o el didmetro de los tubos. Si la situacién que tenemos
es que tan s6lo nos pasamos ligeramente del valor mdximo admisible deberemos valorar la
posibilidad de afadir un determinado nimero de tubos de mayor didmetro a la salida del

horno.

6.3.10- Diseiio final y comparativas de interés:

El disefio final de la seccidn radiante del horno se muestra a continuacién a modo resumen

en la siguiente tabla:

Absorcién de calor MMXKcal/h 10
Pérdidas al exterior % 2
Temperatura de humos salida

<o 325
convectiva °C
Eficiencia % 83.23
Calor liberado en quemadores 12.01
MM Kcal/h ’
Combustible Gas Natural
Exceso de aire % 15
Reparto. de calor radiante/ 70730
convectiva %
Flujo térmico en radiante
Kcal/h m2 21.000

Corriente de proceso
Flujo masico proceso kg/h 150.000
Velocidad en el interior de los 1117
tubos kg/s m2
Temperatura de entrada / salida °C 200/ 350
Porcentaje de vaporizado entrada / 11/ 40
salida %
Disefio de camara de radiante

Numero de pasos 2
Numero de tubos totales 44
Diametro externo de los tubos 168.3
mm
Longitud de los tubos m 10.7
Numero de codos 180 ° 42

Tabla 7 Resumen diseio final
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Llegados a este punto y suponiendo que nuestro disefio estd cerrado, incluso la seccién de
convectiva se encuentra perfectamente determinada, veamos qué ocurrirfa si modificamos

ciertas variables de operacién del horno.

Por ejemplo, supongamos que queremos operar con mayor exceso de aire, es de prever que
el resultado serd el siguiente: la convectiva absorberd mds calor ya que en esta seccion la
trasmision de calor se produce por conveccion, y al haber mayor exceso de aire tendremos
mayor caudal de humos y velocidad de los mismos. La segunda consecuencia es que el
horno tendrd un rendimiento menor ya que con la corriente de combustible debemos calentar

mayor cantidad de aire.

Calor abs conv % vs XSA

33 .
32,5

3 Al./,o"
31,5 7

31 —
30,5

30

29,5
29

28,5
28 L

27,5

Calor absorbido en convectva %

0 5 10 15 20 25 30 35

Exceso de aire %

A la vista de los resultados obtenidos podemos concluir que para el rango de exceso de aire
analizado, la relacién aparece como lineal, no obstante, un estudio mds amplio podria
analizar la relacion para valores muy altos del exceso de aire. Es previsible que cuando esto
ocurre, la radiante tienda a absorber muy poco calor y la convectiva aumente su absorcion.
Se ha de tener en cuenta que el hecho de aumentar el exceso de aire también influye en un
descenso de la temperatura de los humos en la cdmara de radiante y por tanto aunque por un
lado la conveccién se ve favorecida al tener un mayor caudal de humos, por otro el salto

térmico es menor, hecho que penaliza la transferencia de calor.

Pag 55



7.-Diseiio de hornos de proceso con servicios adicionales y/o
sistema de precalentamiento:

La adicién de un servicio adicional tras los tubos de proceso en la zona de convectiva y / o de un

sistema de precalentamiento, estd orientado a aumentar el rendimiento del horno. El proceso de

célculo teniendo en cuenta este objetivo es el siguiente:

a)

b)

c)

Procedemos calculando la temperatura de salida de humos en la convectiva, de manera
que exista una diferencia lo suficientemente amplia entre la temperatura de entrada del
proceso y la de salida de los humos, siempre intentando no comprometer el rendimiento

del horno.

A continuacién calculamos el calor que debe absorber el servicio adicional, este
servicio suele estar comprendido entre uno de los siguientes: recalentamiento de vapor,
generacion de vapor y calentamiento de agua. Por ejemplo en el caso de que tuviéramos

un servicio de recalentamiento de vapor el método de calculo seria en siguiente:

Qrapor = Mogpor * (H g = H 1)

Siendo este tltimo calor calculado el perdido por los humos a su paso por la seccién de
vapor, anteriormente hemos calculado la temperatura de los humos a la salida del
proceso por lo que ahora para calcular la temperatura de salida de los humos a la salida

del servicio de vapor basta con hallar la entalpia de los humos a la salida del servicio.

= *( )
Qvup()r mhumos H humos ,out— proc humos ,out—stsh

Despejando la entalpia de la anterior expresion podemos hallar la temperatura de los
humos en este caso, también podemos hallar con esta entalpia el rendimiento global del

horno tal y como hemos hecho anteriormente.

En caso de que queramos implementar un sistema de precalentamiento fijaremos el
rendimiento que queramos obtener de la unidad, hay que tener en cuenta que la adicién
de este equipo estd enfocada a obtener altas eficiencias.

Una vez fijado el rendimiento procederemos con el cdlculo de igual manera que en el

caso del sistema sin precalentamiento.
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Las ventajas y desventajas de afiadir al horno un sistema de precalentamiento son las siguientes:

Ventajas:

- Reduccién del consumo de fuel

- Mejor control del aire de combustion

- Mejor control del patrén de la llama

- Menor grado de inquemados en combustién de combustibles complicados.
Desventajas:

- Incremento de las temperaturas de operacion en la cimara de radiante

- Incremento en la produccién de NOx como resultado de mayores temperaturas
de llama

- Como resultado de la baja temperatura de los humos, posibles fendmenos de
corrosion en el precalentador y en los conductos a la salida de éste

- Incremento de los costes de mantenimiento

A continuacién podemos observar un gréifico en el que se representa la concentraciéon de

inquemados (UHC), CO y NOx en relacién a la temperatura de llama:

EMISSIONS

TEMPERATURE

A primera vista puede parecer que afiadir un sistema de precalentamiento es recomendable para
cualquier unidad debido a la mejora de eficiencia que supone pero esto no tiene por qué ser

siempre cierto.
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La instalacidn de un sistema de precalentamiento es mas recomendable a medida que:

- Aumenta el precio del combustible

- Aumenta la temperatura de entrada del fluido del proceso, es decir a medida
que aumenta esta temperatura también lo hace en la misma medida la de salida
de los humos por lo que el rendimiento disminuye drasticamente

- Aumenta el calor que demanda el proceso, esto se traduce en un mayor calor

liberado y por tanto un mayor consumo de fuel.

La decision final tiene que venir dada por un estudio econémico en el que se tengan en cuenta
todos los factores tales como costes de operacién, mantenimiento, inversion inicial y ahorro de

combustible.
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7.1 Adicion del sistema de recalentamiento de vapor y de un precalentador a

nuestro diseno:

Continuando con nuestro disefio anterior, recordemos que habiamos obtenido una temperatura
de salida de humos de la seccién de convectiva de 325°C. Adicionalmente, calculamos que el

rendimiento asociado a esta temperatura fue del 83.23 %.

Por una parte, éste no es un rendimiento demasiado alto por lo que nos interesard reducir el
consumo de fuel, ademds los humos estdn lo suficientemente calientes como para poder

recuperar calor de los mismos en un precalentador.

Supongamos a su vez que debido a los requerimientos de la planta, tenemos la opcién de
recuperar calor afiadiendo un servicio de recalentamiento de vapor. Las caracteristicas del

servicio mencionado son las siguientes:

Caudal de agua kg/h 1500
Temperatura a la entrada °C 200
Presion a la entrada MPa 0.5
Entalpfa a la entrada kcal/kg 683
Temperatura a la salida °C 275
Presion a la salida (Nota 1) MPa 0.5
Entalpfia a la salida kcal/kg 718
Calor total demandado MMKcal/h 0.053

Tabla 8 Corriente servicio recalentamiento vapor

Nota 1: Hemos considerado que la presion del fluido a la salida es la misma que a la entrada ya

que aunque podriamos calcular la pérdida de carga, ésta es despreciable.
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Una vez conocemos el calor total demandado por la corriente, podemos calcular la temperatura

de los humos a la salida de este servicio, el resultado es el siguiente:

Caudal de humos kg/h 21080
Calor especifico de humos
kcal/kg °C 0.282
Temperatura a la entrada de los

o 325
humos °C
Temperatura a la salida de los

0 316
humos °C

El rendimiento asociado a esta nueva temperatura de salida de los humos de la seccién de

convectiva es de: 84.2 %

Como podemos observar hemos reducido el consumo de fuel al mismo tiempo que satisfacemos

una necesidad de la planta en la que se va a instalar nuestro equipo.

Por ultimo nos queda valorar la adicién de un sistema de precalentamiento, tenemos una
temperatura de humos de 316 °C tras la adicién del servicio de recalentamiento de vapor, pero

atin tenemos la posibilidad de recuperar més calor y conseguir ahorrar mas combustible.

Tal y como hemos mencionado anteriormente un problema comun que se ha de valorar a la hora
de instalar un sistema de precalentamiento es la condensacién 4cida de los humos, que viene
dada por el contenido en azufre de la corriente de combustible. En nuestro caso debido al
combustible que estamos quemando (gas natural, ver pag. 31) no tendriamos que preocuparnos

de este problema.

Imaginemos que nuestra corriente de combustible si que tiene un determinado contenido en
azufre, en este caso debemos controlar que en ninglin punto de nuestro sistema los humos

alcancen la temperatura de condensacion 4cida.

El proceso es similar al que ocurre con la lluvia 4cida, el azufre presente en el combustible se

oxida para formar diéxido de azufre:
S+ 02 e SOQ
Una pequeiia parte del diéxido de azufre, en torno al 5 % se convierte en triéxido de azufre.

SOz'l‘l/ZOz - SO3
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El tri6xido de azufre, a la temperatura que hemos denominado de condensacién 4cida, se
combina con agua para formar 4cido sulftrico, originando problemas de corrosién en los

equipos con los que entra en contacto.

Cabria pensar que para evitar esto lo que tiene que ocurrir es que la temperatura de salida de
humos del precalentador esté por encima de la temperatura de condensacién 4cida, pero hay que
recordar que en el precalentador los humos estdn intercambiando calor con el aire de

combustion que va hacia los quemadores, el cual se encuentra frio.

Por tanto en la superficie de intercambio de calor entre los humos y el aire tendremos una
temperatura mas baja. Es ésta temperatura la que nunca debe estar por debajo de la temperatura

de condensacion dcida si queremos evitar los indeseables problemas de corrosion.

Por ejemplo si mediante nuestro cdlculo hemos hallado que la temperatura de condensacién
dcida resulta ser de 110 °C es deseable que tener un margen de seguridad de unos 15- 20° C por
tanto nuestro precalentador tendrd una temperatura de metal en el lado humos de 125- 130 °C y

una temperatura de salida de humos mayor, en torno a 175°C.

Volviendo a nuestro disefio con el gas natural como combustible, propondremos una
temperatura de salida de humos de 175°C, para de este modo alcanzar un rendimiento del
92.4%, siendo éste un valor considerablemente bueno. Cabe comentar que aunque se podria
extraer més calor de la corriente de humos instalando mayor superficie de intercambio, llega un
punto en que el precalentador seria demasiado grande y caro comparado con el calor extra que
estamos recuperando. A este respecto consideraremos los 175°C como un buen valor de la

temperatura de salida de humos.

Caudal de humos kg/h 21080
Calor especifico de humos
keal/kg °C 0.277
Temperatura a la entrada de los

o 316
humos °C
Temperatura a la salida de los

o 175
humos °C
Calor intercambiado 0.823
precalentador MMkcal/h '

Un efecto a remarcar debido a la adicién de un sistema de precalentamiento, es la reduccion del
caudal de humos. Debido a que consumimos menos combustible, se necesita menor consumo de
aire, si ademds anadimos que es préctica habitual operar con un exceso de aire del 15% cuando

se instala un servicio de precalentamiento, este efecto se ve ain mds acentuado.
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Esto repercute sobre la seccién de convectiva ya que al manejar un menor caudal de humos la
transferencia de calor se ve penalizada. Una solucién sencilla de cara a mantener las
temperaturas de humos previamente calculadas es aumentar ligeramente el drea instalada en esta

seccion.
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8.-Presupuestacion y ahorros

A modo resumen se incluye a continuacién unas tablas en las que se reflejan los consumos de

fuel gas asociados a los diferentes disefios propuestos, y el ahorro asociado a cada una de las

soluciones:
Operacién con
Operacion normal | servicio de vapor
y precalentador
Calor absorbido Gceal/h 10 10.053
Temperatura di salida de 325 175
humos °C
Rendimiento % 83.23 92.4
Liberacién Geal/h 12.01 10.88
Consumo de fuel gas kg/h 1056 957
Consumo anual Ton 9.25 8.45
Abhorro Fuel % -- 8.65 %

Tabla 9 Operacidon normal y operacion con precalentador

Notas:

- Se ha utilizado un poder calorifico inferior para el fuel de 11370 kcal/kg

- Se ha supuesto una utilizacién anual del equipo de 365 x 24= 8760 hrs

Consultando precios actuales para el gas natural, para grandes consumidores (fuente: gas natural

fenosa) tenemos un precio de 4.9636 c€/kWh

Operacién con
Operacion normal | servicio de vapor
y precalentador

Consumo de fuel gas Mill € 6.073 5.502

El resultado final del ahorro anual producido en el caso de la operacién con precalentador es de
571000 €/afio, si pensdramos en una amortizacién a tres afios, la instalacion del sistema de
precalentamiento incluyendo todo el sistema de ductos, ventiladores... deberia ser inferior a

1.713 Mill €.
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9.-Programa de disefio, imagenes ejemplo

Inputs, geometria y caracteristicas de la corriente:

B C D

GEOMETRY

No. of Passes

2

No. of Different Diameters

1

MNominal Diameter

6

Outside Diameter

6,625

Type of Thickness

Schedule |

Schedule

SCH

Minimum Wall

in

Mase Flow Rate

Ib/h

40

330650

Distance Between Tubes Centerlines

n.

Center-to-Center Tube Row Distance

ft

Tube Material

12

TP304

Average Radiant Heat Flux

Btu/h-ft2

10000

FLUID CHARACTERISTICS

Outlet Pressure

psia

780

Radiant Allowable Pressure Drop

psi

40

Radiant APD Safety Factor

% Vapor flow at crossover

Ya

15,37

LIQUID

INLET

DUTLET

Specific Heat

Btu/lb-°F

0,688

0,749

Thermal Conductivity

Btu/h-ft-oF

0,062

0,09

Viscosity

cP

0,281

0,186

Specific Gravity @ Desired Temperature

0,643

0,573

VAPOR

INLET

OUTLET

Specific Heat

Btu/lb-°F

1,056

0,342

Thermal Conductivity

Btu/h-ft-°F

0,0878

0,07652

Viscosity

cP

0,016

0,021

Inputs, tipo de horno y caracteristicas principales:

(=R B B R S

1

Fluid:

Contract:

Client:

Date:

Location:

Revision:

D0 |m (=

Equipment:

User:

INPUT

HEATER

12
13
14

Cylindrical
Vertical coil
Combined heater

Type of Heater
Type of Coil

Eeg [EiR 1 SY

15
16
17

19
20

21

23

25

27
28

Type of Service

PROCESS

Type of Fuel

Gas

Fuel Name

GASN

Inlet Temperature

oF

3582

Qutlet Temperature

°F

662

Duty (CH only)

x10° Btu/h

39,68

Radiation Loss

%%

Internal Fouling

h-ft2-2F/BTU

0,005

Fouled Design?

No

All-Radiant Heater?

Flue Gas QOutlet Temp. Proccezs Coil

oF

617,00

Preheater?

Na

Steam Superheater

Na
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Outputs, geometria

A B C D E E G H ] K
33
34 22 |PREHEATER
35| 23 |Duty | x10® Btu/h
36| 24 [ AIR | FLUE GAS
37 25 |Flow Rate Ib/h
38 | 26 |Inlet Temperature oF
3% 27 |Outlet Temperature oF
40 | 28 |Velocity ft/s
41 | 29 |Pressure Drop in. WC
42 30 |Inlet Net Free Area ft2
43 31 |Outlet Net Free Area ftz
25 32 |GEOMETRY
45 33 |No. of Passes
47 | 34 |Total Number of Tubes 44 Total
48 35 |Tubes per Pass 22
43 | 36 |Tubes Circle Diameter ft
50 | 37 |Tube Thickness in. 0,28
51 | 38 |Effective Length per Tube ft
52 | 39 |Straight Length of Tube (60 ft max API) ft 33,27
53 40 |Number of Spirals
54 41 |Slenderness (L/ D) 2,63
55 42 |Radiant Diameter (W/Q Insulation) ft 15,7
55 | 43 |Exposed Surface ft2 2658,51
57 | 44 |Total Effective Length ft 1532,80
58 | 45 |Wall Height ft
59 | 46 |Height to Width Ratio
B0 | 47 |Fitting Effective Length ft
Disefio y seleccién de quemadores:
A E [ n] E F G
1
2
3
4 INPUTS RESULTS
=)
B
T T¥PE OF FUEL Gaz TOTAL RADIAMT HEIGHT [ft) 36,81
g HEAT RELEASE #10"E [btuth) 4758 AVALISELE DRAUGHT [in H20) 0,363
g EFFECTIVE LENGHT PER TUEE [F] 36,81 HEAT RELEASE PER EURMER 10°E [btuth] 9,54
i} YERTICAL TUBE CLEARAMCE [ft]
1 TUBE CIRCLE DIAMETER [fr] 14,01
2
12 MUMEER OF BURMERS B AP MM, BURRER TO TUEE DISTARMCE [MATURAL) () 3,88
14 T¥PE OF BURMER EMNVIROMIE APIMIM. BURMER TO TUBE DISTARCE (FORCED] [fr] an
{5 TISTANCE BETWEEN BURMERS [in] 500 APIMIN, RADIANT HEIGHT (MATURAL) (i 230
16 COMMON PLERMURM YES UOF FLAME LEMGHT [fr] 18,07
17 OWVERDESIG 20
8 VOLUMETRIC HEAT RELEASE [brufhiit3) a403
13 MaK YOLUMETRIC HEAT RELEASE [bruthfft3] AFI F!EQUIF!E‘ 12000
20
21
22
23 L 1
2
26
26
27
28 B -l b -line di
= TYPE in urner centre-line to l[l:l-;s centre-line distance
a0 125 19,49 445 458 471
ki 140 2145 280 491 455
32 150 2342 188 6,24 438
33 160 26,39 142 657 422
a4 175 2736 1,08 5,29 406
35 200 2933 0,80 622 389
36 225 330 0,34 £56 373
ar 250 3327 022 (%] 356
38 275 3773 015 763 313
e} AVALIAELE DRAUGHT 0,368 3,88 APl required distance

Pag 65



10.-Bibliografia

- Quimica General, Raymond Chang; Kenneth A Goldsby

- Characterization and properties of petroleum fractions, M. R. Riazi

- Chemical engineering design, Ray Sinott

- Fundamentals of multiphase flows, Christopher E. Brennen

- Idel’cik, Memento des pertes de charge

- The John Zink Combustion Handbook, Charles E. Baukal Jr.

- Radiative transfer, H.C. Hottel

- Calculation of Heater-Tube Thickness in Petroleum Refineries, API 530
- Fired Heaters for General Refinery services, API 560

- https://www.naesb.org/ (North American Energy Standard Board)

- http://www.gasnaturalfenosa.es/

Pag 66



