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CAPITULO I

INTRODUCCION Y OBJETIVO

En un mundo ávido de energía, donde el petr6leo es usado como

un instrumento para fines políticos y econ6micos, es indispensable

obtener el mayor beneficio de la energía liberada durante su uso. 
Aunque México es uno de los países conlas mayores reservas proba— 
das de este enérgético, ésta no es una raz6n para desperdiciarlo, 
además de ser un recurso no renovable. 

En México, existe un gran número de instalaciones petroquími- 

cas en las que diariamente se queman millones de metros cúbicos de
gas natural y miles de litros de aceite conbustible. 

Para dar una idea de la cantidad de combustible que se consu- 
me, basta decir que un calentador de carga de una planta Reformado
ra de Naftas quema diariamente 4, 316 m3 por hora de gas natural -- 

1) , 
entonces se puede imaginar la cantidad de combustible que nece

sitará un complejo petroquímico del tamajEo de La Cangrejera y de - 
la Refinerla de Madero, para aclarar más este punto, se dan las Ta

blas 1 y 2, la relaci6n ¿e algunos calentadores ( sin tomar en cuen

ta las calderas) para cada uno de los complejos petroquImicos alu- 
clidos. 

Es obvio que producir tall cantidad de energía necesaria le -- 
cuesta al país miles de millones de pesos diariamente. Es por es
ta raz6n, necesario desarrollar sister -as de recuperaci6n de ener— 
gla, para los calentadores usados en la industria del petr6leo que
sean econ6micamente realizables, utilizando la energía que contie- 

nen los cases pro¿ucto de la corrbusti6n originada dentro del calen
tador, este es el cb-ieti-vo de - la tesis que presento, aunque estos

sistemas de recuperaci6n de energía va han sido desarrollados por
firmas de Ingenierla extranjeras, no se trata de reinventarlos, se



deberá tener en cuenta que, si el objetivo principal de la tesis
es desarrollar un sistema de recuperaci6n de energta, esto se ha- 

rá en base a las necesidades y recursos actuales existentes en . 1.16
xico. 

A t e n t a m e n t e

Jaime Rodríguez Monroy

Marzo de 1985. 
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CAPITULO II

CLASIFICACION DE LOS CALENTADORES A

FUEGO DIRECTO

2. 1. CLASIFICACION DEL EQUIPO

2. 1. 1. GENERALIDADES

Para clasificar cualquier objeto primero se deben definir las
características del objeto, así, la primera pregunta a responder

será: ¿ Qué es un calentador a fuego directo? 

En la mayoría de los casos, el término calentador describe - 

aquellos equipos en los cuales el calor es liberado por un com— 

bustible y transmitido directamente o indirectamente a un fluido
a un s6lido. El prop6sito de calentar el material de proceso, es
obtener un cambio en algunas de sus propiedades físicas o quími- 
cas. El calor que se requiere para este prop6sito puede ser obte

nido mediante combusti6n, electricidad, energía nuclear o energfa

solar. w

Pero se debe entender como calentador a fuego directo, llama- 

do de aquí en adelante CAFD, el equipo cuya transmisi6n de calor

es fundamentalmente radiante y en el cual el fluido o sálido de - 
proceso está expuesto directamente alallama producida' por la --- 

combusti6n de combustibles, generalmente f6siles, tales como acei

tes, gases o carb6n. 



Los CAFD se diferencian de los intercambiadores de calor porque
su carga térmica es mucho mayor, además de que el intercambio de - 
calor se realiza en formas diferentes. 

Dentro de la industria de proceso tambiénse conoce a los calen- 
tadores a fuego directo con el nombre de calentador u horno de pro
ceso. 

Este tipo de calentador consta principalmente de las siguientes
partes: quemadores, paredes aisladas, serpentines de tubos, ductos
y chimenea. 

Dentro de las clasificaciones que pueden existir para los dife- 
rentes servicios petroleros, de fundicift, cementeros, etc., este

trabajo se referirá únicamente a los calentadoresde proceso sin -- 
reacci6n que transfiera energía a un fluido conducido por ductos. 

Una breve clasificaci6n de los calentadores a fuego directo - - 
CAFD) utilizados en diferentes procesos están listados en la tabla

No. 3. 

La CAFD de proceso sin reacci6n utilizados en la industria de -- 
procesos son diseñados con los siguientes objetivos: 

Producir la carga térmica principal en la planta, ver la figu- 
ra No. 8, para el fluido de proceso. 

Producir diferencias de temperaturas entre as terminales que

otros equipos no pueden proveer. 

Una vez establecido lo anterior se deberá defini-r IQ que es una
planta de proceso en términos. generales, 

Una planta de proceso es aquella instalaci6n industrial que es
concebida y diseñada para la transformaci6n dé un estado de la ma
teria prima por medios químicos y/ o físicos a un producto termi— 
nal; a su vez que este producto terminal puede ser usado como ma- 
teria prima en una segunda planta o bien como producto terminado. 

Generalmente las industrias petroquimicas y de refinaci6n coris- 
tan de varias plantas de este tipo interrelacionadasentre sí. Un - 

ejemplo claro de este tipo de plantas es el complejo petroquImico
de La Cangrejera en el Edo. de Veracruz. 

En dichas plantas existe una serie de equipos de transmi-Si6n - 
de calor, de los cuales, se dará a continuaLci6n una pequeña defi- 
nici6n y clasificaci6n en cuanto al equipo que se trate. 



2. 1. 2. CAMBIADORES DE CALOR

Se define como cambiador a todo equipo que efectúe una trans
misión de calor de una substancia a otra. 

Existen dos procedimientos por los cuales se puede efectuar
esta transmisión de calor, uno de ellos es mediante la mezcla de -- 

los fluidos caliente y frio, y el otro es por la transmisión de ca- 
lor desde un fluido que se encuentra en un lado de la pared o divi

si6n hacia y a través de la pared hasta el otro fluido que edtá en— 
el otro lado. 

Estos equipos pueden clasificarse en base a la configuración

de las trayectorias del fluido a través del cambiador en base a su
construcción. La convención aceptada internacionalmente es en base

s su construcción y estos equipos se encuentran clasificados según
el código TEMA. 

En base a la trayectoria del fluido se clasifican en: 

Flujo paralelo

Flujo en contracorrientes

Flujo cruzado de un solo paso

Flujo cruzado de paso múltiple. 

Cuando existe flujo paralelo en un cambiador los fluidos -- 

caliente y frío, entran por el mismo extremo del cambiador, fluye - 

a través de la misma dirección y salen por el extremo opuesto, en - 

el flujo a contracorriente los fluidos caliente y frIo entran por - 
los extremos opuestos del cambiador y fluyen en direcciones opues— 
tas, figura No. 1- A, en el flujo cruzado de un solo paso, un fluido

se desplaza dentro del cambiador perpendicularmente a la trayecto— 
ria del otro fluido, figura No. 1- B, y en los cambiadores de calQr

de flujo crurado de paso múltiple, un fluido se desplaza transver— 
salmente en forma alternativa respecto a la corriente del otro flui
do, figura No. 1- C. 

Por su construcción se pueden clasificar como: 

De doble tubo

De cabezal fijo

De cabezal flotante

De cabezal flotante empacado

De tubos en U

De tubos en U con doble cabezal

De bayoneta



Solo se han mencionado los principales tipos ya que en cada
uno de los anteriormente mencionados hay variaciones que conducen
a subclasificaciones y como es 16gico, mencionarlos a todos y ex- 
plicar su funcionamiento es algo que no está dentro del alcance - 
de este trabajo. 

2. 1. 3. GENERADOR DE VAPOR

La expresi6n generador de vapor se aplica a las calderas con
un hogar más todos sus diversos accesorios, como el equipo quema— 

dor de combustible, el precalentador de agua para la caldera, los - 

serpentines de los sobrecalentadores que son combiadores de calor
expuestos a los gases calientes que salen del hogar. A medida que
la carga térmica de una caldera se incrementa, el flujo y' la tempq
ratura de los gases de combusti6n aumenta más aprisa que el flujo
de vapor incrementando la temperatura del vapor en la salida del - 
sobrecalentador, además de los sobrecalentadores se encuentran tam
bién el economizador y el calentador de aire. 

El término caldera se aplica estrictamente a aquella parte - 
de la unidad en la cual el agua ( u otro líquido) se vaporiza. En - 

sus inicios el generador de vapor consistía solamente de una calde
ra, nombre que se ha aplicado a todos los tipos de generadores de— 
vapor. El cuadro sin6ptico No. 1 da la clasificaci6n general en - 
base a diferentes aspectos importantes de un generador de vapor. 

2. 1. 4. REHERVIDORES

El rehérvidor no es otra cosa que un cambiador de calor dise- 
ñado para suministrar calor y permitir un fácil control de las con- 
diciones de la torre de destilaci6n, existen dos tipos que son: el

de sif6n y el de marmita. 

2. 1. 5. CONDENSADORES

El condensador normalmente es un cambiador de calor de tubos
y coraza, de los cuales existen tres tipos proncipales, que son: 

los condensadores evaporativos, los condensadores de chorro y los
condensadores de superficie, siendo el más usado el condensador de
superficie. 



2. 1. 6. TORRES DE EBFRIAMIENTO

Las torres de enfriamiento se han utilizado ampliamente para
desechar a la atm6sfera el calor que no es utilizado de procesos
industriales, su uso ha estado destinado donde no se disponen de
grandes cantidades de agua y es necesario aprovechar almáximo el - 
agua disponible, así como por economía del agua tratada química— 
mente. Los dos tipos de torre de enfriamiento son. lade convec— 

ci6n natural y la convecci6n forzada. En la torre de enfriamien- 

to por convecci6n natural el agua se pulveriza directamente en la
corriente de aire que se mueve a través de la torre de enfriamien
to por convecci6n térmica. Al caer, las gotas de agua se enfrían
tanto por convecci6n ordinaria como por evaporaci6n. 

En una torre de enfrimiento por convecci6n forzada, el agua

se pulveriza en una corriente de aire producida por un ventilador, 
el cual lo hace circular a través de la torre. El ventilador pue

de estar montado en la parte exterior de la torre aspirando así -1
el aire hacia arriba, a lo que se le llama tiro inducido, o puede

estar en la base por fuera de la torre obligando que el aire flu- 
ya directamente hacia adentro, lo que se conoce como tiro forzado. 

2. 1. 7. HORNOS REACTORES

Se llama horno reactor a todo aquel CAFD, en el cual sucede

una reacci6n química dentro de los tubos y en los que se efectúa
una descomposici6n térmica para obtener determinados productos o
mejores compuestos para uso industrial, con el uso de un cataliza
dor. 

Los hornos representantivos de este tipo son: el horno de - 
pirolisis, en el cual entran gases como etano, propano y/ o butano, 
además de hidrocarburos pesados como la nafta, los cuales son ali- 

mentados al reactor y por efecto del calor ( descomposici6n térmica) 

son convertidosa olefinas tales como etileno y diolefinas. 

Un reformador de gas natural es el mejor ejemplo de un horno
reactor con tubos llenos de catalizador, en este tipo de horno el

gas natural es alimentado junto con vapor, donde entra a los tubos

llenos de catalizador en los cuales se obtiene hidr6geno y mon6xi- 
do de carbono, la reacci6n química descrita anteriormente se lleva

a cabo a temperaturas que van de los 7321C a los 898* C. 



2. 1. 8. CALENTA.DORES A FUEGO DIRECTO( CAPD) 

Son los equipos que proporcionan la carga térmica esencial

y/ o principal del proceso ( ver la figura No. 8) y como es obvio, - 
son los equipos más grandes que funcionan bajo los principios de - 
transmisi6n de calor, una explicaci6n más amplia de lo que es CAFD

está incluída en el punto 2. 2, los calentadores se pueden clasifi- 

car baio dos criterios, los cuales son: por la operaci6n que lle— 

van a cabo y por la colocaci6n del serpentín de tubos dentroi.del - 
CAFD. 

La clasificaci6n bajo el criterio de operaci6n se muestra - 

en el cuadro sin6ptico No. 2 y en el cuadro sin6ptico No. 3 se pre

senta la clasificaci6n por la colocaci6n del serpentín en tales

cuadros se muestra el No. de figura que ilustra esquemáticamente

a cada tipo de CAFD. 

Con estas dos clasificaciones, se espera dar una idea de la

gran variedad de CAED que existen en la industria petroqufinica. y - 
de refinaci6n, estos CAFD no se describen porque el objetivo de es
te trabajo es realizar el diseño de un sistema de recuperaci6n de

energía y no un análisis de los diferentes tipos de CAFD que exsis
ten. 



1- CUADRO SINOPTICO No. 1 1

CLASIFICACION DE

LOS GENERADORES
DE WXPOR

EsmiiONARIOS

Pm uso 1 MOIVILES

GENIERADORES DE VAPOR ALTA PRESION
CON DOMOS DE VAPOR BAJA PRESION

POR LA ~ SON

GENERADOAES, DE VAPOR{ PRESONES
CONTINU SUPERCRITICAS

TUBOS DE " UA

POR EL CONTIERIDO DE LOS
TUBOS

TUBOS DE HUMO

1

TUIDOS RECTOS

POR LA FORMA DE LOS TUBOS ? TUBOS INCI- JINADOS

TUBOS CURVOS

TU1305 RECTOS

POR LA POSICION DE LOS
TUIDO5

TUBOS INCLINADOS1 TUROS CUIR VOS

m

POR COO~ TK) N

GASES CALIENTES DE DESPERDICIO

POR LAS FUe7frW DE CALOR o
POR ENERGIA NUCLEAR

1 POR ENER611A ELECTRICA

DE HOGAR EXTERNO

Pon LA POSCM DE

DE HOGAR INTERNO

Cl RCULACION NATURAL

POREL Tro DE CIRCUILACIOW
DE AGU^ CIRCULACION FORZADA

TIRO INDUCIDO

POR EL TIPO 0£ TIM

DE

DE TIRO FORZADO
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TABLA No 3 ( 3) 

APLICACIONES MAS USUALES DE LOS CAFD

APLICACION DEL CAFI) 
INTERVALO APROXIMADO DE

TEMPERATURA DE OPERACKM

FUSION DE LA ALUMIMA 2037 - 2204 C

QUEMADO DE REFRACTARIOS MOLDEADOS 1871 c

FUSION DE FERROALEACCIONES 1829 c

QUEMADO DEL CEMENTO 1537 - 1648 OC

QUEMADO DE LADRILLO REFRACTARIO 1371 - 1648 C

FUSION DEL VIDRIO 1315 - 1428 C

QUEMADO DE ARCILLA REFRACTARIA 1204 - 1428 c

OXIDACION PARCIAL DEL METANO 1204 - 1428 c

FUSION DEL COORE 1148- 1426 C

QUEMADO DEL AZUFRE 1148 C

OBTENCION DE GAS 1037 - 1426 c

QUEMADO DE LADRILLO 952 - 1428 OC

CALCINACION DE PIGMENTOS 871 c

VITRIFICACION 760 - 920 C

QUEMADO DE CAL 593 - 871 ec

QUEMADO DE PIRITAS 426 - 1093 c

CARBONIZACION A BAJAS TEMPERATURAS 4n - 648 C

GRAQUEO TERMICO DEL PETROLEO 4215 - 828 C

FUSION DEL ASFALTO 176 - 232 ec
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2.. 2. DESCRIPCION DEL EQUIPO

2. 1. 1. GENERALIDADES

En el gran universo de los procesos existen ciertos factores
químicos y físicos que influyen en el diseño de un CA.FD. Por ejemplo, 

las altas temperaturas durante la operaci6n y combustibles con altos
contenidos de metales y cenizas, obligan a la selecci6n de materia— 
les altamente aleados y excesivamente caros. 

En este capítulo se hará una descripci6n de las dos principales
zonas térmicas en que se divide un CAFD, estudiando a su vez, los -- 
refractarios y aislantes usados en los CAFD. Es importante el hacer
notar que los elementos mecánicos y estructurales no se describen ya
que no son objetos de estudio de esta tesis. 

2. 2. 2. PRINCIPALES ZONAS TERMICAS

En un CAFD se encuentran dos principales zonas térmicas llama— 
das secci6n de radiaci6n y secci6n de convecci6n. 

2. 2. 3. SECCION DE RADIACION

La secci6n de radiaci6n es aquella donde se produce la combus— 
ti6n y tal como lo indica su nombre, la mayor parte de la transmisi<5n
de calor se e-fectua por medio de radiaci6n, en ella se encuentra una

serie de tubos unidos entre sí conocidos con el nombre de serpentín - 
de radiaci6n y su funci6n es la de presentar un área para la absor— 
ci6n del calor liberado por la combusti6n. Dentro de esta secci6n - 
se encuentra una subsecci6n llamada de tubos escudo, aunque, física- 
mente se encuentran en la secci6n de convecci6n, pertenecen a la sec
ci6n de radiaci6n porque gran parte del calor que absorbe llega a -- 
ellos por medio de radiaci6n. Ver la figura No. 9. 



2. 2. 4. SECCION DE CONVECCION

En la secci6n de convecci6n se tiene como objetivo princi- 
pal el de recuperar parte de la energía contenida por los gases - 
de combusti6n que pasan a través de ella por el uso de una serie
de tubos ( con superficie extendida) conocidos con el nombre de -- 
serpentín de convecci6n, los cuales absorben parte del calor con- 
tenido por el flujo de gases de combusti6n. Se utilizan tubos -- 

con superficie extendida porque presentan una mayor área de flujo
de gases de combusti6n incrementando de este modo la transmisi6n
de calor. ver figura No. 9

2. 2. 5. REFRACTARIOS

La cubierta está revistida internamente por materiales lla
mados refractarios. Un material refractario es aquel material -!- 
que resiste elevadas temperaturas sin fundirse y tiene la capaci- 
dad de presentar una resistencia al flujo de calor que a 61 inci- 
da. 

Aparte de la funci6n básica de proteger a la estructura de
un sobrecalentamiento, los refractarios también sirven para conte
ner el calor del hogar a alta temperatura por rerradiaci6n. 

Los refractarios más usados son: 

Ladrillos refractarios

Ladrillos refractarios aislantes

Morteros

Refractarios plásticos

Concretos refractarios

El ladrillo refractario es un ladrillo poroso que se fabri
ca con cualquiera de los siguientes materiales: sílice, magnesita, 
alúmina, carburo de sílice, silicatos de zirconio, carb6n y grafi
to. 

Los ladrillos refractarios utilizados en un CAPD se fabri- 
can bajo las especificacines de ASTM parte 17, norma C 27 - 70, 

esta norma los clasifica en 5 clases que son: Super resistente
Super duty ), Alta resistencia ( High duty ), Semi- sílica ( Semi- 

sílica), Media resistencia ( Medium -duty), Baja resistencia( Low--- 
duty) y Alta alúminia ( High -duty), esta última clase a su vez se
divide en 7 subclases y las cuales so: 50%, 60%, 70%, 80%, 90% y
99% de alúmina. 



Estos ladrillos resisten temperaturas durante la operaci6n que
llegan. hasta los 1000<>C. 

Las propiedades más importantes que presentan los ladrillos -- 
refractarios son: 

Baja Conductividad térmica

Alto punto de fusi6n

Resistencia al astillamiento o desgagamiento

Resistencia a escoriarse

Estabilidad a los gases y vapores

Los morteros se utilizan como recubrimiento de cara expuesta al
fuego y/ o calor en las paredes de material refractario, como adheren- 

te de ladrillos en las paredes, en las juntas y uniones, y en repara- 
ciones para dar protecci6n a las paredes contra elementos destructivos. 

Son compuestos con alto porcentaje de alemina( Al 0 ) de arcilla - 
ligada químicamente, de material de alamina 2

sílice cal inada, de arci- 
lla refractaria recalcinada, de arcilla dura y en el tipo especial com- 
puesto por magnesita, cromo, sílice, alúmina y carburo de sílice. 

Tiene grandes resistencias mecánicas en rangos de temperaturas -- 
elevadas y de ambientes corresivos. 

Los porcentajes en que intervienen los componentes es determinantemen
te para la calidad del mortero, la norma ASTM C213- 70 referente a Mat—e

riales refractarios colados define sus características y usos. 

Los refractarios plásticos están compuestos por un agregado grue- 
so de la trituraci6n de ladrillo refractario o de un material refrac— 
tario calcinado y ligado químicamente con un material refractario plás
tico y se usa para 3 prop6sitos generales. 

El primero, es para hacer formas moldeadas de refractario, el se- 

gundo es para formar paredes monolíticas o estructuras de horno; el -- 

tercero, para reparar defectos en los trabajos donde se utilizan mate- 
riales refractarios. 

El concreto refractario aislante es un concreto ligero que se ob- 
tiene por una mezcla de material aglutinante, tal como cemento hidraú- 
lico con materiales que reciben el nombre de ludimita, vermiculita y - 
haydita en una proporci6n de 1: 2: 4. 



La ludimita es un compuesto formado por 40% de alúmina y 39% de
cal( Ca0), la vermiculita es un material refractario inerte fabrica- 
do por medio de fusi5n expansiva de arcilla y pizarra seguida de una
ebullici6n de la escoria del recocido o requemado y por último, la

Haydita es un material laminar hidratado que consiste de silicato - 
de aluminio -acero -magnesio. 

Las ventajas que presenta el concreto refractario son: una alta

resistencia a la comprensi6n ( en frío, de 70. 3 a 562. 8 Kg1cm2, de— 
pendiendo de su composici6n), se contrae hasta que su temperatura - 
llega a los 1037' C, es ligero y sus propiedades de resistencia a la
abrasi6n son excelentes. 

Sus principales desventajas son: es un material frágil a los -- 
golpes a altas temperaturas lo que ocasiona su desprendimiento. 

Desde el punto de vista econ6mico el más barato de los refracta- 
rios usados en un CAFD es el concreto refractario. 

La selecci6n del refractario para un CAPD no es una cosa senci- 
lla de realizar, ya que conjuga la experiencia de quien diseña, las
condiciones de operaci6n, los detalles de diseño y el aspecto econ6
mico. 

Además de los factores antes mencionados, para la selecci6n de
un refractario se debe tener en cuenta los siguientes datos: 

Clase de CAFD

Continuidad en la operaci6n

Tipo de combustible

Temperaturas del horno en sus diferentes partes

Rapidez e intervalo de los cambios de temperatura

Cantidad de calor liberado por unidad de volúmen

Raz6n de la disipaci6n de calor

Impacto causado por la carga fría

Fluidez del metal

Velocidad de los gases en contacto con el refractario

Abrasi6n causada por los 6xidos de metales, escorias, cenizas

y cualquier otro agente. 

Choque de la flama contra las paredes

Efecto de las flamas pulsantes, explosiones y vibraciones pro
ducidas por máquinas cercanas. 



La tabla No. 4 presenta una guía generalizada para la. selecci6n
de refractarios en varias de las diferentes unidades existentes en
refinerias. 

Normalmente en un CAFD se encuentran diferentes clases de re- 
fractarios dependiendo del lugar del que se esté hablando, es de- 
cir, cerca de los quemadores, donde el calor es intenso y existe
la posibilidadde golpes de la flama contra el refractario se uti- 
liza el concreto refractario o el ladrillo refractario o una com- 
binaci6n de ambos, mientras que en las paredes y techo del CAFD, 
se utilizan normalmente concreto refractario y si las condiciones
de operaci6n lo permiten, se utilizan fibras cerámicas, lana mine
ral o cualquier aislante de este tipo, por último en las chimeneas
se utiliza normalemnte un concreto refractario aislante. 

2. 2. 6. AISLANTES

El aislante más comúnmente usado en los CAFD es la fibra ce- 

rámica que es un material fabricado a base de fibras de amianto y/ 
o asbesto, esta fibra cerámica puede resistir temeperaturas arriba
de los 14260C. Las ventajas que presenta son: buenas propiedades

mecánicas, fácil instalaci6n, se obtiene en 2 presentaciones; una

en forma de manta y otra en forma de bloque, es muy ligera lo cual
permite una reducci6n del acero estructural necesario para el CAFD, 

las desventajas que presenta es que su uso es restringido donde la

abrasi6n producida por los gases de combusti6n sea casi nula y de- 
bido a su naturaleza porosa puede presentarse corrosi6n en la es— 
tructura. En la tabla No. 5 se presentan las características de - 
los aislamientos más comúnmente usados en la industria, así como, 

los limitantes de temperatura y la conductividad térmica a diferen
tes temperaturas. 

2. 2. 7. EL SERPENTIN DE TUBOS

El serpentín de tubos, tanto en la secci6n de radiaci6n y -- 
convecci6n, es una serie de tubos unidos entre sí por codos de re- 

torno de 180* los cuales normalmente son soldados a los tubos, el

serpentín de tubos es la superficie absorbente de calor en un CA7-D. 
En la secci6n de radiaci6n los tubos son desnudos ( sin birlos o ale- 

tas), mientras que en la seccion de convecci6n son aletados o bír— 
lados. 

Tanto los tubos de radiaci6n y convecci6n están fabricados -- 
del mismo material. La tabla No. 6 presenta una lista de los mate- 

riales más usados en los CAPD y las temperaturas máximas de pared
para el diseño. 



2. 2. 8. ALETAS Y BIRLOS

Las aletas y birlos son también conocidos con el nombre de
glementos de superficie extendida, se utilizan en la secci6n de - 
convecci6n con el fin de aumentar el área por la cual pasan los - 
gases de combusti6n a altas temperaturas incrementandose as£ la - 
transmisi6n del calor. 

Las aletas son pequeñas placas de metal ( Figura No. 10) con

un espesor que varía de o. 889 mm hasta 4. 76 mm, con una altura

que varía de 6. 35 mm a 12. 7 mm, normalmente son fijadas al tubo
por soldadura, se situan en planos o circunferencias normales a

la superficie del tubo, tales planos o circunferencias contielhen

de 12 a 22 aletas en cada plano o circunferencia y en el tubo se
situan, por lo regular, una densidad de 12 planos o circunferen— 
cias por cada 0. 3048 m. 

Los birlos son pequeños cilindros de metal ( Figura No. 10) 

con un diámetro normalizado de 12. 7 mm y una altura que puede va- 
riar de 12. 7 mm a 50. 8 mm, tal como las aletas se situan en pla— 

nos o circunferencias normales a la superficie del tuboy se fijan
normalmente por soldadura a los tubos. 

La tabla No. 7 da informaci6n acerca de los materiales usa

dos para birlos y aletas y a la máxima temperatura calculada para
ellos. 

2. 2. 9. SOPORTES Y GUIAS DE LOS TUBOS

Deben ser diseñados correctamente para soportar el peso de
los tubos, en la tabla No. 8 se lista una variedad de los materia

les más usados para soportes de tubos y sus temperaturas de disel- 
ño. 

2. 2. 10 QUEMADORES

Son parte integral del CAFD y son los elemejatos para realizar
la combusti6n. Pueden estar situados en el piso, techo o en las
paredes laterales, pero de ello se hablará más extensamente en -- 
los capítulos siguientes. 



2. 2. 11 CHIMENEA

La chimenea es el conducto por donde salen los gases de com- 
busti6n del CAFD a la atm6sfera, además de proporcionar el tiro ne- 
cesario para este efecto. 

2. 3. TIRO NATURAL Y TIRO PORZADO

En un CAFD, los gases de combusti6n que se encuentran dentro
de la chimenea están más calientes que el aire atmosférico que los
rodea, lo cual origina que los gases de combusti6n dentro de la -- 
chimenea sean más ligeros que el aire a temperatura ambiente, esta

diferencia de densidades creará una diferencia de presiones y a esa
diferencia de presiones entre los gases de combusti6n que se encuen
tran dentro de la chimenea y el aire exterior se le llama tiro, -- 
cuando esta diferencia de presiones ocurre sin la ayuda de un medio
o elemento exterior se le llama tiro natural. 

Lo que se conoce como tiro forzado ( el acarreo -de gases) que

se logra con la ayuda de ventiladores, si el ventilador se coloca

en la boca de la chimenea y esto ocasiona una presi6n de succi6n
dentro de la chimenea se le llama tiro inducido. 

Si el ventilador se coloca en el hogar del CAFD entonces el
ventilador proporcionará una presi6n mayor dentro de la chimenea
que la atinosférica logrando de este modo lo que se conoce como tiro
forzado. 

La principal raz6n de obtener un tiro ya sea natural, forzado

o inducido es el de poder suministrar aire a la secci6n de radiaci6n
para mantener la combusti6n durante toda la operaci6n del CAFD y lle
var los gases de combusti6n a la atm6sfera. 

El tiro forzado tiene la ventaja de que es independiente de - 

las condiciones climatol6gicas exteriores y necesita chimeneas menos
altas que las de tiro natural. 
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TABLA Na 4 ( 5) 

SELECCION DE REFRACTARÚS PARA

EL USO EN REFINERIAS

UNIDAD TIPO DE OPERACION REFRACTARIO

Unidad de rompi- Atimósteros oxidantes o Aislamientos concentra- 
rN~ catafifico reductoras, nivel de ero- dos sobre anclas Inde- 

sión bajo, temperoturas pendientes

de 538 OC a 760 *C

Lb~ de transfº Niveles muy oltos de Concretos especiales
rancio erosion a temperaturas resistentes a la erosi6n

de 3180C o 760* C

Reformodores de Erosión baja o moderoda Concreto aislante con
noft con atmósfera con alto bajo contenido de hierro

contenido de hidrógeno

a temperatura de 5380C. 

LWdodes Atmósferas con alto Ladrillo de alta resisten - 
toros de % Vcóugce- contenido de hidr6gena, cia o concreto con bqjo
no a temperaturas de contenido de silicio

1093 *c a ¡ e" * c

CAFD Atmósferas oxidantes Los paredes pueden ser
o reductoras con posible cubiertas con concreto

ostillamiento térmico M retractario, ladrillo a~ - 

refractario a temperatu- te o fibra cerámica
ras de 9389C a 1315 <IC
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TABLA No. 7 ( 4) 

8 ( 4) 

MATERIALES PARA ALETAS Y BIRLOS

PARA FABRICAR SOPORTES Y

MATERIAL TEMPERATURA MAXIMA CALCULADA * C

TEMPERATURA LIMITE

ALETAS BIRLOS

Acero 01 corbono 455 510

5 Cr 503 593

11 - 13 Cr 894 694

ISCr- ONi 815 815

TABLA Nki 8 ( 4) 

TEMPERATURAS LIMITE PARA ALGUNOS MATERIALES USADOS

PARA FABRICAR SOPORTES Y GUIAS DE TUBOS

MATERIAL TIPO -0 GRADO TEMPERATURA LIMITE

DE DISE ÑO * C

Acero al corbono A - 2W Grc 427

5 Cr - 1/ 2 Mo Grc5 621

Fundicii6n o~ A - 139 C~ 111 1548

de hierro Tipo C

18 Cr - 8 Ni Gr CF8 700

25 Cr - 12 Ni Tipo 11 982

50 Cr - 50 Ni 982

50 Cr - 50 Mi - Cb INC57 982

80 Cr - 40 Ni 1039

25 Cr - 20 Ni Gr HIK 40 1039



CAPITULO III

CALSNTADORES SIN REACCION Y TIRO NATURAL

3. 1 COMBUSTION Y GASTO DE GAS

3. 1. 1. COMBUSTION

Un CAFD recibe el calor necesario para su funcionamiento de una
llama, pero para que exista una llama debe existir una combusti6n.- 
La combusti6n se define como una oxidaci6n rápida o lenta de una
substancia acompañada por la transformaci6n de energía química en
energía molecular y en un aumento sustancial de la temperatura de
las substancias que intervienen en la reacci6n. 

3. 1. 2. COMBUSTIBLES

La substancia en la que se produce la oxidaci6n rápida o lenta
es conocida con el nombre de combustible. Los combustible se en— 
cuentran en la naturaleza en las tres fases conocidas: s6lidos, lí- 
quidos y gaseosos. Los combustibless6lidos como son la madera y el
carb6n. Este último utilizado durante años como combustible indus- 
trial, abarca una amplia gama de tipos como son el lignito, carb6n
bituminoso, antracita y grafito. 



Entre los combustibles líquidos se encuentran los alcoholes, 
los hidrocarburos líquidos como son el petroleo diáfano, la gaso- 
lina, el aceite diesel y los aceites combusti-bles nuemrados del - 
1 al 10. 

Los combustibles gaseosos más importantes a nivel industrial
son el gas coque, el gas de agua, el gas de alto horno, el gas de
refinería y el gas natural. 

De los combustibles industriales mencionados anteriormente pl
ra el funcionamiento de los CAFD y por lo tanto objeto de este es
tudio son los aceites combustibles y el gas natural. 

Los aceites combustibles son hidrocarburos líquidos que que— 
dan después de que los productos más ligeros y más volátiles, ta- 

les como la gasolina y el petroleo diáfano, se han destilado del
petroleo crudo. En consecuencia, el aceite combustible para los
CAFD es un aceite más pesado que el petroleo diáfano. Puede ser

destilado que sale de la columna después de que el petroleo diá— 
fano ha pasado, o se extrae de la parte inferior del fraccionador. 
La mayor parte del aceite combustible pesado es residuo de la des
tilaci6n. Estos aceites combustibles se clasifican y se normal¡'! 
zan. En un Principio se reconocieron 6 grados. Más tarde se de- 
sech6 el número 4 y se elimin6 el 3, pero algunos usuarios aún -- 
piden este número. 

La tabla No. 9 presenta la clasificaci6n que se publíc6 en el
Fuels - Oils Comercial Standard ( 7). El contenido de las materias
insolubles y de agua no deben exceder un total del 0. 5% para los - 

quemadores controlados automáticamente y el 1% para los quemadores

con accionamiento manual que usan aceite pesado. 

En la Tabla No. 10 se da otra informaci6n de interés, esta ta- 

bla fue presentada por la Standard Oil Development Compa-ny ( 8). 

Durante varios años el peso específico ha jugado un papel im- 
portante ( y todavía lo juega), en la dominaci6n de los aceites -- 
combustibles porque la viscosidad del combustible ( que determina

la naturaleza de los aparatos de calentamiento necesarios para su
bombeo y atomizaci6n) varía con el peso específico, siendo las más
ligeros, más fluidos a la temperatura ordinaria de los pesados. 
No obstante, no existe una relací6n entre la víscosidad y el peso
específico; los aceites combustibles de la misma densidad, pero - 

de diferente oriqen tienen con frecuencia diferentes viscosidades. 
Aunque esta última propiedad tiene gran importancia para la com— 
busti6n no puede medirse, pues exige aparatos muy delicados y por
lo general, se necesita mucho tiempo para su determinaci6n. 



Por otra parte, el peso específico se expresa en 2 formas: 

Grados Baume y Grados API. En cada una de las dos formas el peso es- 

pecífico está comparado con el del agua a 16* C y se expresa en la si- 
guiente forma: 

Peso EspecTfico = 
141. 5 - 140

API + 131. 5 Baume + I7U— 

La diferencia entre las dos escalas es extremadamente pequeña. ~ 
Como en los aceites y en cualquier derivado del petr6leo se puede de- 
terminar fácilmente los grados API o el peso específico, esto ha dado

lugar a la costumbre de describirlos por su peso específico en vez de
su viscosidad. 

Pero en el aspecto práctico, la viscosidad del aceite juega un - 
papel sumamente importante, dibido a la alta viscosidad que presentan
los aceites combustibles y por lo tanto se emplea el uso de bombas de
desplazamiento positivo. Además por su alta viscosidad las líneas de
alimentaci6n de aceite, deberán ser calentadas a una temperatura que - 
varia de 2040C a 315< C y por lotanto deberánestar aisladas lo mejor - 
posible para evitar una disminuci6n en la temperatura del aceite com— 

bustible lo cual ocasionaría una caída de presi6n muy grande y la obs
trucci6n de las líneas de alimentaci6n y los quemadores. 

En todos los aceites combustibles existe cierta cantidad de ma- 
teria s6lida ( que son comunmente: coque, escamas de metal de la misma
línea, catalizador y pequeñas rocas que se introducen al sistema) que

ocasiona el deterioro de válvulas y la obstrucci6n de los quemadores, 
la soluci6n más comúnmente usada es la de emplear filtros, pero como

el tamaño de estos s6lidos varía desde 6 m hasta unas cuantas micras, 
siempre existirán ciertas cantidades de s6lidos en el aceite. 

El gas natural como su nombre lo indica no es obtenida por mé- 
todos artificiales; puede emplearse tal y como se extrae de los pozos, 
eliminando impurezas como el azufre y vanido. 

Los gases naturales que tienen un alto poder calorífico contie- 
nen principalmente metano. 

El gas natural se presenta como el combustible más apropiado -- 
para los CAFD por su alto poder calorIfico, así como por su facilidad
de manejo. El gas natural se compone exclusivamente de hidrocarburos
e impurezas, siempre se deber& saber cuales son los elementos ( hidro~ 
carburos) que componen el gas combustible, para que con esto se pueda- 



evitar aquella( s) temperatura( s) y presi6n( es) en que los componen- 
tes puedan alcanzar la temperatura del punto de rocío, ya que se

convíertirían en hidrocarburos líquidos, lo cual ocasiona serios
problemas a los quemadores, y por lo tanto, a la operaci6n del CAFD
para evitar este fen6meno, la temperatura mínima que alcance al com
ponente de menor temperatura de condensaci6n deberá ser mayor de -- 
130C que la temperatura del gas combustible, pero aquellos casos en

que tales hidrocarburos líquidos se llegaran a presentar, existen

dos medios para separarlos de la corriente del gas combustible y
son: el uso de un aceite absorbente y el uso de mamparas en la línea
del sistema de distribuci6n de gas combustible. 

Por su gran contenido de hidrocarburos, no es aconsejable que - 

el gas sea precalentado a altas temperaturas por la sencíll-a raz6n - 
que los hidrocarburos se craquean ( rompimiento de moléculas) a altas
temperaturas y taponan el conducto con hollín. 

3. 1. 3. PODER CALORIFICO DE LOS COMBUSTIBLES

El poder calorífico se debe entender como la cantidad de calor
liberado; medida en condiciones normalizadas por el combustible du- 
rante la combusti6n. 

Todo combustible que contenga hidr6geno tendrá siempre dos po- 
deres caloríficos, los cuales son llamados poder calorífico superior
0 grueso y poder calorífico inferior o neto. 

El primero es la cantidad total de calor liberado incluyendo -- 
aquel calor que es necesario para mantener el H20 producida durante
la combusti6n en forma de vapor. 

El segundo se obtiene restando el poder calorífico superior me- 
nos el calor latente del vapor de agua condensado, en otras palabras
es el calor del que se puede disponer a la porci6n que es útil - 
del calor total producido por la combusti6n. 

3. 1. 4. RELACION AIRE - COMBUSTIBLE

Para poder trabajar con el aire atmosférico en los cálculos de
combusti6n se debe saber de que está compuesto. Bien, el aire at— 

mosférico tiene una composici6n volumétrica de 20. 99% de oxígeno y
78. 03% de nitr6geno, pero menos del 1% de arg6n y pequeñas cantida- 
des de gases como vapor de agua, bi6xido de carbono, helío, hidr6-- 
geno y ne6n. 



Pero para los cálculos que se requieren en Ingeniería es por lo
general suficientemente exacto incluir todos los gases inertes
en el nitr6geno y usar el siguiente análisis: 

21% de oxígeno y 79% de nitr6geno, en volumen

La composici6n aproximada en peso del aire es 23. 1% de 02
y 76. 9% de N2, o sea que hay 76. 9/ 23. 1 = 3. 32 Kg de N2 por Kg. - 
de 02. 

La relaci6n aire - combustible como su nombre lo indica es- 

tablece los kilogramos que se necesitan de aire por cada Kg. de - 
combustible. Tal relaci6n puede calcularse de 3 diferentes mane- 
ras y las cuales son: 

1.- Por el balance de material en la ecuaci6n química que - 
define la combusti6n. 

2.- Por la f6rmula de Dulong, la cual establece que la rela
ci6n aire - combustible puede conocerse por medio de -_.: 

los elementos que contiene el combustible, laf6rmula de
Dulong es la siguiente: 

Ra/ c  0. 115( C) + 0. 345( H2) + 0. 0432( S - 02) 
Donde: 

Ra1c = Relaci6n entre combustible en Kg de aire por
Kg de combustible. 

C = % en peso de carbono en el combustible

H2= % en peso del hidr6geno en el combustible

S = % en peso de azufre en el combustible

02= % el peso del oxígeno en el combustible

3.- Por último en base a los poderes caloríficos de los com- 
bustibles. Como generalmente se conoce el poder calorí- 
fico de los combustibles tanto el superior ( PCS) como el

inferior ( PCI) se pueden utilizar las siguientes f6rmu~- 
las. Para calcular la relaci6n aire - combustible para

combustibles de hidrocarburo en fase gaseosa

R 16959. 695 + 15
a/ c - PCI + 1064. 37

y para combustibles de hidrocarburos en fase líquida: 

Ra/ c  ( 1. 16069 X 10- 3 ) ( PCs) 



Donde: 

R
a/ c = 

Relaci6n aire - combustible Kg. de aire/ Kg de comb. 
PCI = Poder calorífico en Wjm3

PCS = Poder calorífico superior en W/ Kg

Es importante el hacer notar los siguientes puntos con respec- 
to al aire para la combuati6n de los CAED. 

1.- El aire deberá siempre ser considerado como húmedo. 
2.- Siempre deberá existir una cantidad de exceso de aire

para el buen funcionamiento del CAED. 

La importancia de que el aire se considere como húmedo se debe
a que la presi6n parcial del vapor de agua influye directamente - 
sobre la temperatura de ignicii5n de la mezcla aire - combustible
en la velocidad de propagaci6n de la flama, así como el tamaño dela flama, experimentalmente se ha demostrado que, cuando existe - 

una humedad relativa demasiado alto la flama es más corta que -- 
cuando la humedad relativa es baja. También se ha observado que
para la misma cantidad de calor liberado, la longitud de la fia— 
ma producida por la combusti6n del aceite combustible es aproxima- 
damente la mitad cuando el aciete combustible es atomizado con -- 
vapor siendo también más brillante y rizada que cuando es atomiza
do mecánicamente el aciete combustible. 

La posible explicaci6n de los efectos producidos por el vapor
de agua durante la combusti6n y que fueron explicados en los pá- 
rrafos procedentes es que siempre que se queman hidrocarburos hayformaci6n de agua en forma de vapor, pero el aire usado para la - 
combusti6n también tiene cierta cantidad de vapor de agua la cual
se agrega al ya formado por la combusti6n, pero a su vez parte de
las moléculas de este vapor de agua se romperán, en otras pala --- bras, el oxigeno- e' hidr6geno, se encontrarán como elementos indi
viduales, 

por lo cual el oxígeno se combinará con el carbono exi-1tente produciendo CO2. Del hidr6geno liberado parte de 61 se com
binará con oxígeno formando H20 y saldrá como parte de -los prod
tos de la combusti6n. 

El segundo punto establece que siempre deberá existir un ex- 
ceso de aire para el buen funcionamiento del CAFD, esto se debe a
que el combustible no se quemar& completamente cuando no se méz- 
cla con más que la cantidad ideal de aire. En este caso algunas
moléculas de combustible nunca encontrarán el oxígeno necesario. 



Para que la combusti6n sea completa se necesita algún exceso
de aire dependiendo de la cantidad conveniente para el proceso. 
Y como es obvio, en los CAFD la combusti6n si es completa, pero - 

también interesa obtener la forma más eficaz de quemar el combus~ 
tible. La combusti6n preferible es la que resulta usando los si— 
guientes excesos de aire( siempre y cuando se usen quemadores del - 
tipo natural): 

Para hidrocarburos gaseosos = 20% 

Para hidrocarburos líquidos = 30% 

Para los cálculos de combusti6n donde la combusti6n se efec— 
eCie con exceso de aire, se supondrá que el H2 se quema hastá dar - 
H20 y el C hasta dar CO2- El 02 que no se requiere aparecerá en - 
los productos como o 2, 

Si se utiliza mayor exceso de aire que el necesario, ocasiona- 

rá que el combustible sea desalojado del hogar del CA.FD ( el humo
que se ve es combustible no quemado) lo cual ocasiona un derroche
de combustible. Además el exceso de aire es fundamental en los me- 
dios de control de temperatura para cualquier CAFD. 

3. 1. 5 ENTALPIA DE COMBUSTION

Lo más corriente es que la temperatura estándar, normal o de re- 

ferencia para los poderes calorfficos sea de 250C y, cuando conviene, 
la presi6n estándar es de 1. 013 Bar. Distinguir las propiedades en
el estado estándar con exponentes, como to, PO, Uo, HO . 

Considereser

el diagrama de energía de un sistema abierto, figura Ro. 11, que re— 

presenta un calorímetro de flujo o gasto estacionario. Admítase que
el combustible y el aire ( saturado con H20) entren al sistema a 250C

y que los productos de la combusti6n del sistema salgan a la misma -- 
temperatura. El contenido de energía de los reactivos que entran en
su energía interna, Ur* y lo que llamaremos su energía química, Ec. -- 
La suma de estas dos es el contenido total de energía, Et = 

UrO + 

Ec. 
Además, cruzando el límite o frontera del sistema ésta cantidad de -' 
trabajo del flujo o corriente, PVro/ 999. 57, donde el subíndice se re- - 
fiere a los reactivos. Saliendo del sistema están la energía interna
de los productos, U', a 250C, el trabajo de flujo pV0/ 999. 57 el calor
Q, transmitido o cigido por el sistema. Como el calEr, 0, en uno par
ticular, siendo " desde y a" el estado estándar, se designa con símbo— 
los especiales, figura No. 11; qp es el poder calorífico a presi6n - - 
constante; - hrp en KJ/ Kg de combustible, la entalpía de combusti6n o



de reacci6n ( o bién, _ H
r - para exitalplas que no sean específicas). 

Se admitirá que la entalEía sensible ( es decir, sensible al term6me- 
tro) de los reactivos se presente por Hr  Ur + PVr/ 999. 57 y la en— 
talpía total por Hr  Ur + PVr/ 999- 57 + Ec = Et + PVr/ 999. 57; el Et
es la energía total contenida en los reactivos ( excluyendo la nu --- 
clear). La entalpía de los productos que cruzan la frontera es --- 
Hp = u

p + pVp/ 999. 57. Aplicando la Ley de la conservaci6n de la - 
energía a la figura No. 11 se tiene: 

H H + (- h* ), 0 sea, 
p

rp

h* = H' - H' W = 251C) 
rp P r

la cual establece que hl es el cambio de entalpla de los reactivosr
a los productos, pero noPse establece cuales son las magnitudes de - 
las entalpías Ho y HO. La temperatura constante en la ecuacJ6n ante- 
rior pudiera se? cualquier otra temperatura y es una definíci6n de - 
la entalpia de reacci6n; el valor estándar, hrp es negativa porque - el sistema desprende calor; entonces - hrp es positiva. 

3. 1. 6 COMBUSTION ADIABATICA

Para obtener una ecuaci6n del proceso de combusti6n que incluye
el término del calor, Q, en general, volvamos a la figura No. 11 y - 
escribamos el balance de energía que comprenda la energía quImicaEc: 

de donde - 

H' + E = H* + qQ

r c p p

E = H* - H; + qO

C p p

A continuaci6n, sup6ngase que la combusti6n se verifica desde
cua.lquier temperatura T y que los productos salen del sistema a la

temperatura T2' figura ko. 11; este diagrama de energía da: 

Q H
rl

H
p2 + 

E
c



Pero, utilizando, el valor de E encontrado anterioemente, se obtie- 
ne: 

c

H
p2

H; H
rl

H; + q; + Q

Esta ecuaci6n se puede utilizar para hallar una inc6gnita, que podría

ser Q si se conciesen los estados 1 y 2. El poder calorífico qZ pueden
ser el superior, o bien la inferior, a presi6n constante. Así pues, - 

el H 2 0 no se condensa, se admitirá que q1 = q* que es el poder calo— 
rífico inferior, las unidades de cada téPminol an de ser las de q y - 

Si la tempe- donde 0 estará de acuerdo con los signos convencionales. 
ratura final de los productos es lo suficientemente baja como para pro
ducir la condensaci6n de H 2 0 formada durante la combusti6n, se debería

utilizar ql en lugar de q' . Si el proceso de combusti6n es adiabáti- h 1
co, Q = 0 y la ecuaci6n sera: 

H
p2 - 

H; = H
rl - 

Hro + 

qI

donde las unidades de cada término han de ser las de q 1 . 
La ecuaci6n

anterior se utiliza para determinar la entalpía de los productos H
p2

y la temperatura en el estado 2. Esta temperatura, T 2' se llama la - 

temperatura de flama adiabática ( tal vez despreciando la disociaci6n). 

3. 1. 7 DISOCI&CION

A cualquier temperatura antes de alcanzar la condici6n de equi- 
librio, algunas de las moléculas que, se han formado durante la reac— 
ci6n se romperán, y este fen6meno inverso se llama disociaci6n. De - 
modo que, en lugar de verificarse una combusti6n completa, los pro— 

ductos contienen moléculas que han reaccionado parcialmente y otras - 
que no han reaccionado. 

En cualquier instante particular, están ocurriendo reacciones - 

tales como el desdoblamiento dele molécula de CO 2 en CO y 0 2' a la de

H 0 en H en 0 * Siempre que suceda esto, el cambio es de acuerdo2
i 2econ propgryc ones stequiométricas, que son, por ejemplo,: 



CO 2 ---- co + 0. 50 2): un mol de Co2 se disocia en un mol de CO y en
0. 5 mol de 0 ; tal vez simultáneamente, un mol de CO se puede for - 

2' mar con un í¿1 de CO y 0. 5 mol de 0
2' Hay otras disociaciones simi- 

lares, y sus inversas, que se verifican en los productos; y como ta- 
les reacciones se producen en ambos sentidos, podemos indicar esta - 
característica utilizando una doble flecha ( o sea como el signo igual). 
De acuerdo con este plan, las reacciones de inversi6n más útiles son: 

CO 4- 0. 5 0 2  CO 2

H 2 + 0. 5 0 2 - H 2 0

CO 2 + H 2 - CO + H 2 0

Todas las reacciones precedentes, y algunas otras de menor efec

to en los combustibles de hidrocarburos, ocurren simultáneamente en to:: 
do momento. Cuando tales reacciones se verifican en ambos sentidos a
la misma velocidad o proporci6n ( se formauna molécula de CO 2 y se di— socia otro al mismo tiempo, etc.), la reacci6n química está en equili- 
brio ; de manera que se le puede dominar a las ecuaciones anteriores - 
ecuaciones de equilibrio. En condiciones de equilibrio, se puede ima- 

ginar que la reacci6n tiene lugar en un sistema aislado, permaneciendo

constantes la presi6n y temperatura. Obsérvese que además la composi- 
ci6n de los productos se mantiene constante, que la energía no entra - 
ni sale, que los procesos de equilibrio son reversibles y que, de he— 
cho, se verifican tan fácilmente en un sentido como en otro. 

Como la reacci6n queda, en consecuencia, limitada, también la - 

cantidad de energía liberada o desprendida es también limitada. As! - 
pues, la temperatura de flama adiabática, calculada para la combusti6n
completa, no se logra cuando los productos están en un estado en el
que la disociaci6n es de importancia. Por encima de unos 1930` C, la
disocoaci6n del H 20 será lo suficiente importante; a unos 2480* C la

disocoaci6n del H 0 será la suficiente como para producir efecto. La

anterior explicac?6n no implica que la combusti6n haya de quedar nece- 
sariamente incompleta en proporci6n importante, puesto que si se reti- 

ra energía por transmisi6n de calor o por trabajo realizado, la tempe- 
ratura tiende a disminuir, y más combustible reacciona para formar -- 
r>roductos. 



3. 1. 8 FILAMAS

Una flama es dnicamente una envólvente 0 una zona dentro de la
cual ocurren las reaccicnes de combusti6n a tal velocidad que se pro- 
duce una reacci6n visible. El perfil de la flama es el contorno tri- 
dimensional en el cual empieza la combusti6n y divide la mezcla aire - 
combustible de los gases de combusti6n. 

En una flama estable el perfil de la flama parece ser estática, - 
esto es porque la flama se mueve con la misma velccidad con la que -- 
llega la mezcla aire -combustible al quemador. 

Si la mezcla aire -combustible se alimenta a una velocidad mayor, 
la flama puede parpadear y si se alimenta de una velocidad menor la - 
flama puede retroceder al quemador. 

La velocidad de la flama depende de factores tales como presi6n, 
tempgratura, calidad del combustible, cantidad de aire primario, tur- 

bulencia de mezclado y efectos de enfriamiento de los alrededores y
no se puede predecir, confiablemente salvo en casos específicos. 

No todas las mezclas de un combustible con aire pueden quemarse
continuamente en una combusti6n autosoportada, por lo que existe un
límite de mezcla pobre( 11mite inferior) y de mezcla rica ( límite su— 
perior) afuera del cual la combusti6n es imposible. Aún dentro de -- 
los límites de flamabilidad, hay ciertas limitaciones prácticas para
utilizar las mezclas aire - combustible, una de ellas son los gases - 
como son el CO producido por una mezcla rica. Otra limitaci6n es la

temperatura o atm6sfera requerida para ciertos procesos. 

Para un quemador determinado, los cambios en la viriables de -- 
operaci6n, tales como la presi6n, de la mezcla o la cantidad de aire
primario afectan la forma de la flama. 

Para la mayoría de los quemadores, un aumento en la presi6n de

la mezcla ampliará la flama y un aumento en el aire primario la acor- 
tará ( a la misma liberaci6n de calor). El espesor de laflama se re— 

duce aumentandola presi6n ambiental y aumentando la velocidad de que- 
mado. 

La flama del gas en el CAFD debe ser azCl o azúl veteada ligera- 
mente de amarillo, deberá ser corta y de color azúl si el gas combus- 
tible está seco, se acortará la flama y dejerá de ser luminosa cuando
el CAFD esté caliente. Si el CAFD está frío la llama será azúl. 

Generalmente una buena flama de aceite combustible es limpia y
amarilla, normalmente mide de 0. 3 a 3 metros de longitud, según el

quemador. 



3. 1. 9 QUEMADORES

Los quernadores mezclan y convierten el petrileo, el gas, el va- 

por y el aire en calor de combusti6n. En general, los quemadores se - 

usan en la refinerías son del tipo combinado de gas y aceite combusti
ble. Para comprender el funcionamiento del quemador hay que estudia -r
primero por separado las partes de gas y aceite combustible del mismo. 

Como el quemador de gas no prepara el combustible, sino que s6-~ 

lo establece su proporci6n y lo mezcla, los diversos tipos de quemado- 

res se diferencían únicamente en el modo en que se mezclan el combus— 
tible y el aire. Los de gas pueden dividirse en dos tipos generales: 

1.- Algunos quemadores mezclan previamente una parte, a la tota- 
lidad, del aire necesario para la combusti6n con el gas, co- 

sa que se hace en el quemador, o en otros equipos corriente

arriba, antes de dejarlo libre. 

2.- Otros quemadores mezclan en el CAFD el aire y el gas, fuera
del conjunto del quemador. 

En la mayoría de los quemadores industriales se aspira aire at- 
mosférico al quemador por la acci6n de un surtidor de gas situado en - 
jan tubo Venturi, figura No. 12. El aire que se mezcla antes en el --- 

quemador se llama aire primario o aire de premezclado; el aire restan- 

te de combusti6n, admitido exteriormente al quemador, se llama aire
secundario. La cantidad de aire primario puede variar hasta el 100% 
del aire necesario para la combusti6n. 

El aire primario se regula con obturadores. Cuando la presi6n

del gas es baja, hay que establecer cuidadosamente la proporci6n en el
quemador para conservar la relativamente pequeña cantidad de energía - 
del chorro de gas que arrastra el aire primario. La velocidad de la - 

mezcla aire -gas debe ser también mayor que la combusti6n o propagaci6n
de la flama, para evitar el retroceso de esta última. 

Como el tamaño y la forma de los orificios del quemador son fi— 
jos, la naturaleza de la combusti6n depende en gran medida de la canti
dad de aire primario. Este se maximisa para tener una flama corta y
relativamente excenta de la luTainosidad. 

Los quemadores de aceite combustible, además de hacer la propor- 

ci6n y mezcla del combustible y del aire, los quemadores de aceite de- 
ben atomizar( que es convertir la masa líquida del aceite combustible a
pequeñas gotas) el combustible. Esto se puede realizar: 

1.- Fragmentando la película de aceite combustible en gotas por
fuerza centrífuga. 



2.- Forzando el aceite combustible a pasar por una boquilla

bajo presi6n. 

3.- Utilizando atomizaci6n con vapor o aire, este último tipo

de atomizaci6n no es recomendable debido a que los atomiza- 

dores por aire tienen costos de operaci6n excesivamente al- 

tos. 

Hay muchos tipos de quemadores de combust6leo. De ellos, dos de

los más comunes son el de vapor atomizador y el de aire atomizador a
alta presi6n. Los dos trabajan basándose en el mismo principio y -- 
suelen intercambiarse. 

Esos quemadores aceptan, prácticamente, cualquier combustible - 

líquido mientras la temperatura se mantenga en su valor correcto pa- 

ra que la viscosidad en la punta del quemador sea la debida. A di— 

ferencia de otros tipos no requieren un aceite combustible limpio. 

Si se obstruye por exceso de partículas s6lidas, se pueden cambiar - 

los quemadores en s6lo minutos. 

La figura No. 12 ilustra el corte de un quemador de vapor atomi

zador y mezcla interior. El vapor de agua y el aceite ingresan por! 
detrás del quemador. El aceite se desplaza por el tubo interior con
céntrico hasta el núcleo donde se dispersa por el orificio en la cal' 
mara de mezcla. 

Después de pasar por el espacio anular entre la tubería de acei

te y el cilindro exterior, el vapor entra forzado por los orificios. 

La turbulencia causada por el vapor emulsifica a fondo la mezcla de

aceite y vapor. Después de esto, la emulsi6n pasa a alta velocidad

por el cuello de la cámara y llega a la punta del quemador. 

Los orificios en esta punta atomizan y dispersan el aceite en
el interior del CAFD con un ángulo de 301 cuando los quemadores son

interiores y de 200 en caso de ser exteriores. Esto se hace para e- 

vitar que la llama choque contra las paredes. 

El quemaclor está provisto de una válvula de derivaci6n del va— 
por. Una vez cerrada la válvula de carga del aceite, se puede abrir

esta otra para que el vapor purgue la tubería de suciedad o de acei- 

te. 

El quemador combinado consiste en dos de ellos, uno del tipo de

gas y otro de aceite montados con una sola unidad. Este quemador

permite que el trabajo del CAPD y la distribuci6n del combustible
sean más flexibles porque pueden quemar gas, aceite o ambos, simult,á

neamente, ver la figura No. 12. 



PARA AMBOS CASOS

Temperatura de bulbo seco = 35* C

Temperatura de bulbo hImedo = 18. 33* C

Humedad relativa = 64. 7% 

Presi6n Atmosférica = 0. 7871544 Bar

1, 

Lo, primero es establecer la ecuaci6n química que defina la com- 
busti6n, así, para el aceite combustible hay que convertir la composi
ci6n en peso a la composici6n molar. 

C 90. 9/ 12 7. 575 Mol. 

H 2 7. 0/ 2 3. 500 mol. 

S 1. 5/ 32 0. 0469 mol. 

02 0. 1/ 32 0. 00312 mol. 

N 2 0. 5/ 28 0. 01768 mol. 

Por lo que la ecuaci6n de la combusti6n para un 30% de exceso

de aire es: 

7. 575C + 3. 5H 2 + 0. 0469S + 0. 003120 2 + 0. 1786N2 ) + 1. 3aO 2 + 

4. 888aN 2 XCO 2 + IyH 2 0 + zSO 2 + ( c. ol786 + 4. 888a) N 2

Efectuado el balance la masa para la ecuaci6n, para el carbono
se obLiene: 

Para el Hidr6geno: 

Para el Azufre: 

x = 7. 575

y = 3. 50

z = 0. 0469



Para el Oxígeno: 

0. 00312 + 1. 3a = x + y/ 2 + z

0. 00312 + 1. 3a = 7. 575 + 3. 5/ 2 + 0. 0469

a = 7. 2067

Y la ecuaci6n es entonces: 

7. 575C + 3. 5H2 + 0. 0469S + 0. 003120 2 + 0. 01768N 2 ) + 9. 36870 2 + 
35. 2269 N 2 7. 575CO 2 + 3. 50H 2 0 + 0. 0469SO 2 + 35. 2446 N2

Comprobando: 

7. 5575( 12) - 4 3. 50( 2) + 0. 0469( 32) + 0. 00312( 32) + 0. 01768( 28) + 

9. 3687( 32) + 35. 2269( 28) = 7. 575( 44) + 3. 5( 18) + 0. 0469( 64) + 

35. 2439( 28) 

1386. 1304 = 1386. 1308

Entonces la relaci6n aire seco - combustible es: 

R
a/ c = 

9. 3687( 32) + 35. 2268( 28) 

7. 575 ( 12) + 3. 5( 2) + 0. 0469( 32) + 0. 00312( 32) + 0. 01968( 28) 

R
a/ c 

1286. 1488
12. 862 Kg de aire seco

99. 99568 Kg de combustible

Yadeterminada la relaci6n de aire seco - combustible, se calcula

la relaci6n de aire húmedo - combustible, pero primero se debe deter- 
minar la cantidad de vapor de agua en el aire tal como sigue: 

H 2 0 en el aire = Aire seco suministrado x H 2 0
p

atm pH 20



onde pH 2 se puede calcular como la humedad relativa por la presi6n
le suturaci6n a temperatura ambiente ( Tbs ). 

La presi6n de suturaci6n de Tablas de vapor ( 9) a Tbs  35* C -- 

S 0. 05628 Bar, por lo tanto

P

H9 = 0 x P
s

omo la humedad relativa es 64. 7% 

p H 20 = . 647 x 0. 05628 = 0. 036413 Bar. 

la cantidad del aire húmedo suministrado será: 

1 0 en el aire = ( 9. 6387 = 35. 2268) x 0. 036413
2 0. 7871544 - 0. 036413

1, 0 en el aire = 2. 1760 moles de aire

ntonces el aire suministrado es: 

re húmedo suministrado = aire seco + H2 0 en el aire
44. 8646 + 2. 1760 = 47. 0406 moles. 

la relaci6n aire húmedo - combustibles es: 

a Ic
9. 3687( 32) + 35. 2268( 28) + 2. 1760( 18) 

3. 5( 2) + U. U4b9( JZ) + U. UUJIY( J;?) + U. UiIb8( Z8) 

a/ c  1325. 3168

17. Vv

13. 253 Kg. de aire húmedo

Kg. de combustible

El siguiente cálculo a realizar es el análisis de la composici6n
los gases productos de la combusti6n. 

Los constitutyentes de los gases productos son los siguientes: 

ANALISIS MOLAL

COMPONENETES MOLES

CO 2 7. 575

so 2 0. 0469

N 2 35. 2446

H 2 0 5. 676



REACTIVOS Cp ( KJjKg * K) h a 298 K ( h = CpT) 

C 0. 8541 254. 52 KJ/ Kg

H 2 14. 3146 4625. 75 Ki/ Kg

0 2 0. 9185 273. 73 KJ/ Kg

N 2 1. 04 309. 92 KJ/ Kg

S 0. 7536 224. 57 Ki/ Kg

0 2 0. 9185 273. 73 KJ/ Kg

N 2 1. 04 309. 92 Ki/ Kg

PRODUCTOS

H 2 0

CO 2

so 2

N2

Cp ( KJ/ Kg OK) 

1. 8648

0. 8440

0. 6225

1. 04

h a 298 * K ( h = CPT) 

555. 71 KJ/ Kg

251. 51 KJ/ Kg

185. 50 KJ/ Kg

309. 92 KJ/ Kg

Ahora, se calculará la energía ( entalpla) que entra al sistema

abido a que el combustible es el calentado a 850C ( 3580K) y el aire

ie entra a 350C ( 308 OK) por lo tanto, 

REACTIVOS

C

H 2

0 2

N 2

Cp ( KJ/ Kq * K) 

0. 8541

14. 3146

0. 9185

1. 04

h a 298 < K ( h = CpT) 

305. 76 KJ/ Kg

5124. 62 KJ/ Kg

328. 82 KJ/ Kg

372. 32 KJ/ Kg



REACTIVOS Cp ( KJI* K h a 358 K( h = CpT) 

305. 76 - 

S 0. 7536 298. 79 KJjKg

h 298 + PCI = 5124. 62

h a 308 OK h = CpT) 

2 0. 9185 282. 89 Ki -Kg

N 2 1. 04 320. 32 Ki/ kg

El método que se seguirá para obtener la temperatura de fl.ama adia- 
bática es el siguiente; se efectuará el balance de energía que entra al - 
sistema, esto es, la diferencia entre las entalplas ( a la temperatura - 
de referenc a y a la temperatura de entrada de los reactivos al sistema) - 
multiplicada por su masa, dará la energía neta que entra al sistema, co~ 

nocida esta energía y como no hay suministro interno de calor, deberá -- 
mantenerse constante la cantidad de energía, en base a este concepto se
podrá calcular la entalpía de los productos suponiendo una temperatura - 
y se hará el balance de energía para los productos, en aquella tempera- 

tura en la que la energía entra es igual a la que sale, es la conocida - 
como temperatura de flama adiabática. 

Energía que entra al sistema

Reactivos. 

C h 358 h298 + PCI = 305. 76 - 254. 52 + 32791. 01 = 32845. 25 KJ/ Kg

H 2 h 358 h 298 + PCI = 5124. 62 4625. 75 119954. 75 = 120453. 62 " 

S h358 h298 + PCI = 296. 78 - 224. 57 + 9257. 01 = 9329. 22 KJ/ Kg

0 2 h 358 h
298 = 

328. 82 273. 73 55. 09 KJ/ Kg

N 2 h358 h298 = 372. 32 309. 82 62. 40 KJ/ Kg

02 h 308 - h298-= 289. 89 273. 73 16. 16 KJ/ Kg

N 2 h 308 - h298 = 320. 32 309. 92 10. 40 KJ/ Kg

Por lo tanto, 

C ( 32 842. 25 KJ/ Kg) ( 90. 9 Kg) = 2 983 360. 3 KJ

H 2 ( 120 453. 62 Ki/ Kg) ( 7. 0 Kg) = 843 175. 34 KJ

S ( 9 329. 22 KJ/ Kg) ( 1. 5 Kg) = 13 993. 83 KJ



0 2 55. 09 KJ/ Kg) 0. 1 Kg) 

N2 62. 40 KJ/ Kg) 0. 5 Kg) 

0 2 16. 16 KJ/ Kg) 299. 8OKg) 

N2 10. 40 KJ/ Kg) 986. 35Kg) 

5. 509 KJ

31. 20 Kj

4 884. 84 KJ

10 258. 07 KJ

Energía total que entra al sistema 3 857 699- 10 KJ/ tonelada
Masa de los productos: 

CO2 ( 7. 575) ( 44) = 333. 3 Kg

H20 ( 3. 50) ( 18) = 63. 0 kg

so2 ( 0. 0469) ( 64) = 3. 0 kg. 

Ii2 ( 35. 2446) ( 28) = 986. 84 Kg

3alance de energía

i3( h - 555. 71) + 333- 3( h - 251. 51) + 3( h - 185. 5) + 986. 84( h - 309. 92) 
3 857 699. 10 KJ

up6ngase que T = 2400 OC, = 2873 * K

2 0 h= ( 1. 8648) 2873 = 5357. 57 KJ/ Kg

O2 h= ( 0. 884) ( 2873)= 2424. 81 KJ/ Kg

0 2 h= ( 0. 6625)( 2873)= 1788. 44 KJ/ Kg

N 2 h= ( 1. 04) ( 2873) = 2987. 92 KJ/ kg

ubstituvendo

3( 5357. 57 - 55. 71) + 333. 3( 2424. 81 - 251. 51) + 3( 1788. 44 - 185. 5) + 
36. 84( 2987. 92 - 309. 92) = 302 769. 18 + 724 360. 89 + 4 808. 82 + 2 642 757. 5
3 674 696. 2 KJ. 

Como el resultado anterior está muy lejos de la energía que entra -- sistema, se debe aumentar la temperatura. 



Sup6ngase que T = 2720 OC

H 2 0 h = ( 1. 8648) ( 2993) = 5581. 34 KJ/ Kg

CO2 h = ( 0. 884) ( 2993) = 2526. 09 KJ/ Kg

so 2 h = ( 0. 6225)( 2993) = 1863. 14 KJ/ Kg

N 2 h = ( 1. 04) ( 2993) = 3112. 71 KJ/ Kg

Substituyendo

63( 5581. 34 - 555. 71) + 333. 3( 2526. 09 - 251. 51) + 3( 1863. 14 - le5. 5) 

986. 84( 3112. 72 - 309. 92) = 316 608. 39 + 758 117. 5 + 5 032. 92 + 2 765 915. 1

3 645 673. 8 KJ

Como ya la diferencia que entre la energía que entra y la que sale es -- 
mínima, supongase que T = 2730 * C = 3003 * K

H 20 h = ( 1. 8648) ( 3003) = 5599. 99 KJ/ Kg

CO 2 h = ( 0. 884) ( 300 3) = 2534. 53 KJ/ Kg

so 2 h = ( 0. 6225) ( 3003) = 1869. 36 KJ/ Kg

N 2 h = ( 1. 04) ( 3003) = 3123. 12 KJ/ Kg

Substituyendo

63( 5599. 99 - 551. 71) + 333. 3( 2534. 53 - 251. 51) + 3( 1869. 36 - 185. 5) + 

986. 84( 3123. 12 - 309. 92) = 318 341. 64 + 760 930. 56 + 5 051. 58 + 2 7776 178. 2

3 860 201. 8 KJ

Como 3 860 201. 80 KJ es aproximadamente igual a 3 857 699. 10 KJ -- 
se puede decir que la temperatura de flama adiabática es aproximadamente
2730 * C. 

Para el gas natural se seguirá el mismo procedimiento, por lo tan- 
to, ya no se describirá cada paso. 

Balance de la Ecuaci6n: 

84. 1CH 4 + 3. 35H 2 S + 3. 35C 2 H 6 + 5CO 2 + 4. 2N 2 ) + 1. 2aO 2 + 4. 512aN 2

XCO 2 + yH 2 0 + ZSO 2 + ( 4. 2a + 4. 512A) N 2



ara el Carbono: 

x = 84. 1 + 6. 7 + 5 : x = 95. 8

ara el Hidr¿Sgeno.- 

ara el Azufre: 

ara el oxígeno: 

2y = 336. 4 + 6. 7 = 20. 1 ; Y = 181. 6

z= 3. 35

10 + 2. 4a. = 2x + y + 2z

10 + 2. 4a = 2( 95. 8) + 181. 6 + 2( 3. 35) 

a = 154. 125

ecuaci6n quedada

84. ICH 4 + 3. 35H 2 S + 3. 35C2 H 6 + 5CO 2 + 4. 7N 2 ) + 184. 950 2 + 695. 41N 2
95. 8co 2 + 181. 6H 2 0 + 3. 35SO

2 + 
699. 612N

2

5mprobaci6n

84. 1( 16) + 3. 35( 34) + 3. 35( 30) + 5( 44) + 184. 95( 32) + ( 695. 412) 28

95. 8( 44) + 181. 6( 18) + 3. 35( 64) + 699. 612( 28) 27 287. 536= 

27 287. 536

alaci6n de aire seco - combustible

L/ C  
184. 95( 32) + 695. 412( 28) 

84. 1 ( 16) + 3. 35( 34) + 3. 35( 30) + 5( 44) + 4. 27CTUT- 

19471- 536 10. 261 Kg de aire seco
L/ C 1897. 6

Kg de combustíEl-e

en el aire

en el aire = ( 184. 95 + 695. 412) x 0. 036413
0. 7871544 - 0. Un-4TT- 

en el aire = 42. 699 moles



Aire húmedo suministrado

Aire húmedo suministrado = aire seco + H 2 ) en el aire

880. 361 + 42. 699 = 923. 06 moles

Relaci6n adre hfunedo - combustible

184. 95( 32) + 695. 412( 28) + 42. 699( 18) 
R

a/ c 84. 1( 16) + 3. 35( 34) + 3. 35( 30) + 5( 44) + 4. 2( 28) 

R
a/ c

26158. 518 = 
13. 917 - 

Kg de aire húmedo
1879. 6 Kg de combustible

ANKLISIS DE LOS GASES DE COMBUSTION

ANALISIS MOLAL

COMPONENTE MOLES

CO 2 95. 8

so 2 3. 35

2
699. 612

20 224. 29

Total de moles base seca = 798. 762 moles

Total de moles base húmeda = 1023. 052 moles

COMPONENETE % MOL BASE SECA % MOL BASE HUMEDA

CO 2 11. 99 % 9. 36 % 

so 2 0. 0004 0. 003 % 

N 2 87. 58 % 68. 38 % 

H 2 0 --------- 21. 92 % 



ANALISIS EN PESO

COMPONENTE PESO

CO 2 95. 8 x 44 4 215. 20 Kg

so2 3. 35 x 64 214. 40 Kg

N2 699. 612 x 28 19589. 13 Kg

H20 224. 29 x 18 4037. 22 Kg

EN BASE SECA

17. 54 % 

0. 008% 

81. 55 % 

EN BASE HUMEDA

Total peso en base seca = 24 018. 736 Kg

Total peso en base húmeda = 28 055. 736 Kg

Temj5eratura de flama adiabática

Entalpía de referencia

Reactivos- Cp ( KJ/ Kg * K) 

CH 4

H2 S

C 2 H 6

CO2

N 2

02

N 2

2. 1348

1. 0035

1. 7525

0. 844

1. 04

0. 9185

1. 04

15. 02 % 

0. 007% 

69. 82 % 

14. 38 % 

h a 298 * K ( h = CPT) 

636. 17 KJ/ Kg

299. 04 KJ/ Kg

522. 24 KJ/ Kg

251. 51 KJ/ Kg

309. 92 KJ/ Kg

273. 73 KJ/ Kg

309. 92 KJ/ Kg



PRODUCTOS Cp ( KJ/ Kg K) h. 1 298 * K( h=CpT) 

H2 0 1. 8648 555. 71 KJ/ Kg

CO 2 0. 8440 251. 51 XJ/ Kg

so2 0. 6225 185. 50 KJIK9

N 2 1. 04 309. 92 KJ/ Kg

Entalpla a condiciones de entrada al sistema

REACTIVOS Cp ( KJ -Kg OK) h a, 303 OK ( h=CpT) 

CH 4 2. 1348 646. 84 KJ/ Kg

H2 S 1. 0035 304. 06 KJ/ Kg

2 6 1. 7525 531. 00 KJ/ Kg

CO2 0. 8440 255. 73 KJ/ Kg

N2 1. 04 315. 12 KJ/ Kg
h a 308 * K ( h = CpT) 

0 2 0. 9185 282. 89 KJ/ Kg

N 2 1. 04 320. 32 Ki/ Kg

Energía qué entra al sistema

CH 4 h303 h298 + PCI 646. 84 - 636. 17 + 50011. 32 50021. 96 KJ/ Kg. 

C 2 H 6 h 303 h298 + PCI 531. 00 - 522. 24 + 47486. 24 47495. 44 Kj/ Kg

H 2 S h 303 h 298 = 304, 00 - 299. 04 = 4. 76 KJ/ Kg

co 2 h
303

h
298 = 

255. 73 - 251. 51 = 4. 22 KJ/ Kg

N2 h303 h298 = 315. 12 - 309. 92 = 5. 20 KJ/ Kg

N2 h 308 h
298 = 

320. 92 - 309. 92 = 10. 4 KJ/ Kg

0 2 h
308

h
298 = 

282. 89 - 273. 73 = 9. 16 KJ/ Kg



CH 4 84. 1) ( 16) ( 50021. 96) 67 309 549. 00 KJ

C 2 H 6 ( 3. 35) ( 30) ( 47495. 44) 4 773 291. 70 KJ

H 2 S 3. 35) ( 34) ( 4. 96) 544. 94 KJ

CO2 5) ( 44) ( 4. 22) 928. 40 KJ

N 2 4. 2) ( 28) ( 5. 20) 611. 52 KJ

0 2 184. 75) ( 32) ( 9. 16) 54 212. 54 KJ

N 2 695. 41) ( 28) ( 10. 4) 202 503. 39 KJ

Energía total que entra al sistema 72 241 638 KJITonelijida
Energía que sale del sistema

Masa de los productos

CO 2 95. 8( 44) = 4 215. 2 Kg

H 20 181. 6( 18) = 3 268. 8 Kg

so2 3. 35( 64) = 214. 4 KG

N2 699. 61( 28) = 19 589. 08 Kg

BALANCE DE ENERGIA

4215( h- 251. 51) + 3268. 8 555. 71) + 21,4. 4 ( h  185. 5) + 

19589. 08 ( h - 309. 92) = 72 341 638 KJ

Suponiendo T= 26000C = 2873 OK

CO2 h = ( 0. 884) ( 2873) 2424. 81 KJ/ Kg

H 20 h = ( 1. 8648) ( 2873) 5357. 57 KJ/ Kg

so 2 h = ( 0. 6225) ( 2873) 1788. 40 KJ/ Kg

N 2 h = ( 1. 04) ( 2873) = 2987. 92 KJ/ Kg

4215. 2( 2424. 81 - 251. 51) + 3268. 8 ( 5357. 57 - 555. 71) + 

214. 4( 1788. 44 - 185. 5) + 19589. 08( 2987. 92 - 309. 92) = 

9 160 894. 1 + 15 696 319 + 343 670. 33 + 52 459 556 = 77 660 439 KJ



Suponiendo T = 2510 * C = 2783 * K

CO 2 h = ( 0. 884) ( 2783) 2460. 17 KJ/ Kg

H20 h = ( 1. 8648) ( 2783) 5189. 73 KJ/ Kg

so 2 h = ( 0. 6225) ( 2783) 1732. 41 KJ/ Kg

N 2 h = ( 1. 04) ( 2783) = 2894. 32 KJ/ Kg

Substituyendo

4215. 2( 2460. 17 - 251. 51) + 3268. 8 ( 5189. 73 - 555. 71) + 

214. 4( 1732. 41 - 185. 3) + 19589. 08( 2894. 32 - 309. 92) = 

9 309 943. 6 + 15 147 684 + 331 657. 5 + 50 626018 = 75 415 302 KJ

Suponiendo T = 2450 C = 2723 K

CO2 h = ( 0. 844) ( 2723) 2407. 13 KJ/ Kg

H 20 h = ( 1. 8648) ( 2723) 5077. 85 KJ/ Kg

so2 h = ( 0. 6625) ( 2723) 1803. 98 KJ/ Kg

N2 h = ( 1. 04) ( 2723) = 2831. 92 KJ/ Kg

Substituyendo

4215. 2 ( 2407. 13 251. 51) + 3268. 8 ( 5077. 85 - 555, 71) + 

214. 4 ( 1803. 98 185. 5) + 19589. 08 ( 2831. 92 - 309. 92) 

9 086 369. 4 + 14 781 971 + 347 002. 11 + 49 403 659 = 73 619 001 Ki

Por lo tanto, la temperatura de flaria adiabática es de 2450 OC

3. 1. 11 A.SPECTOS PRACTICOS DE LA COMBUSTION

Quemar combustibles en los CAFD de una refiriería es algo más com- 
plejo que establecer una serie de ecuaciones. En cualquier sistema de
CAED es necesario: 

1.- Preparar el combustible para su combusti6n; si es un líquido
hay que atomizarlo. 



2.- Asociar el combustible y el a¡ -re en las proporciojNes Ide- 
cuQLdas, al momento y. a la temperatura correctos par4i el -- 
encendido y la combusti6n. 

3.- Transferir a los tubos del CAFD el calor de los productos
de la combusti6n. Al mi-smo tiempo hay que dejar suficiente
calor en la zona de combusti6n. 

Los quemadores de gas s6lo necesitan establecer la proporci6n - 
de los volúmenes de aire y gas y asegurar su mezcla. Pero los quema

dores de aceite tienen que preparar* el combustible fragmentándolo en
pequeñas partículas para dejar expuesta la máxima superficie posible
a fin de que el calor del CAFD lo convierta rápidamente en vapor. 

Las funciones de mezcla, encendido y combusti6n se producen en

el pequeño intervalo de tiempo que emplean el combustible y el aire
en trasladarse desde el quemador hastala entrada a la chimenea. Es

te intervalo de tiempo depende de la distancia recorrida y de la vi
locidad o grado de turbulencia. 

Para un funcionamiento econ6mico, es vital el estrico control - 

de la corriente de aire por el CAFD. 

En la mayor parte de los CAFD hay tres puntos de control del -- 
aire de combusti6n; cuando son de tiro natural: 

1.- Obturadores de aire primario del quemador. Controlan la -- 

abertura por la que tiene que pasar el aire primario. Es -- 

tos obturadores son el elemento de control básico del aire
que va al CAFD, especialmente cuando se quema gas. 

2.- Compuertas de aire secundario. Controlan la cantidad de -- 
este aire al CAM Cuando se suministra al CAFD demasiado
aire, es el secundario, normalmente, el que se debe reducir. 

3.- Registro del CAFD. Es la válvula que controla el régimen
al que salen del CAFD los productos de la combusti6n » Si

ese registro, que está en la chimenea, se ajusta de modo que
quede casi cerrado, tenderá a impedir el paso de la corrien- 

te de los gases calientes al aire y, por lo tanto, se elevará

la temperatura del CAFD. Cualquier aumento de ésta, signifi- 

ca una reducci6n de la entrada de aire primario y secundario. 
Hay que tener presente que al abrirel registro se aumenta la
entrada de aire, y que al cerrarlo se disminuye. 

Deben evitarse humos en el hogar, porque esto evidencia una com- 

busti6n incompleta. Las llamas amarillas y " vaporosas" que incluso -- 

pueden incidir en los tubos, son indicadores de una mala combusti6n. 



Todos los quemixdores jeben ~ tenerse encendidos. Sólo pueden
interrumpirse si hay una buena razón por la que haya que retirarlos
del servicio. Debe observarse atentamente la temperatura de los tu- 
bos metálicos para que no se sobrecaliente ciertas secciones del ho- 
gar. Si hay algún defecto mecánico en el quemador, se debe reparar y
reintegrarlo al servicio lo antes posible. 

3. 1. 12 SIMBOLOS UTILIZADOS EN ESTE CAPITULO

C Carbono

C
p

Calor a presión constante de los reactivos y productos, en KJ/ Kg OK

E
c

Energía química de los reactivos, en KJ

E Energía total de los reactivos, en KJ
t

H Hidr6geno

H
p ' 

H
p2

Entalpla de los productos a la temperatura que salen del sis- 
tema, en KJ

HO

Entalpía de los productos a la temperatura de referencia, en KJ
p

H
r

Entalapía de los reactivos a la temperatura que entran al sis- 

tema en KJ

HO

Entalpía de los reactivos a la temperatura de referencia, en KJ
r

H
rl

Entalpía de los reactivos a la temperatura en que se realiza la - 

combustión, KJ

h' Cambio de entalpía de los reactivos a los productos a la tempera- 
rp tura de referencia, KJ

0 Oxfgeno

N Nitr6geno

P* Presión de referencia, en Bar 0 NIm2

p Presi6n a la que se efectda la combustión, Bar o N/ m2

Q Calor en, KJ

q; Poder calorífico a presión constante a la temperatura de referen- 
cia, en KJ/ Kg



ql POder calorífico inferior <L presi6n constante a la temperatu- 

rj de referencia, en KJIK9

ql Poder calorífico superLor a presi6n constante a la temperatu- 

ra de referencia, en KJ

S Azufre

T Temperatura a la que se efectCa la combusti6n, en ' C

T 2 Temperatura de salida de los productos, en * C

t Temperatura de referencia, en IC

Tbs Temperatura de bulbo seco, en OC

UO Energía interna de los reactivos a la temperatura de referencia, 
r

en KJ. 

u Energía interna de los reactivos a la temperatura que entran al
r

sistema, en KJ

u Energía interna de los productos a la temperatura que salen del
p

sistema, en KJ

UO Energía interna de los productos a la temperatura de referencia
p en KJ

VO Volúmen de los productos a la temperatura de referencia, en m3. 

p

VO

r Volúmen de los
3

reactivos a la temperatura de referencia, en m . 
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METODO DE CALCULO

INTRODUCCION: 

Aunque los CAFD han sido usados extensamente por varias décadas
en la industria de refinaci6n y petroquímica no existen mucha publica- 
ciones que hayan sido editadas cubriendo los métodos de diseño de es— 
tos equipos. La evaluaci6n de la transmisi6n de calor en un CAFD es - 
tan complicada que la aplicaci6n directa de las relaciones básicas de
radiaci6n y convecci6n es extremadamente laboriosa. 

Este capítulo describe un método presentado por R. H. Wimpress( 10) 
para el diseño de un CAPD. El método está basado en las correlaciones
fundamentales para la transmisi6n de calor por radiaci6n y convecci6n. 
Es aplicable a los tipos usuales de CAFD existentes en las refinerías, 
donde la combusti6n tiene lugar en una cámara sin que la flama choque
sobre las paredes o tubos. Sin embargo no puede ser usado directamente
para aplicaciones que incluyen quemadores del tipo tangencial. 

Los procedimientos de evaluaci6n fueron desarrollados de los mé- 
todos presentados por Lobo Y Evans ( 11) para la secci6n de radiaci6n yMonrad ( 12), Briags y Young ( 13) para la secci6n de convecci6n. Si - 

se desea ahondar sobre la obtenci6n y desarrollo de las correlaciones
deberán consultarse las referencias. 

Se incluye la aplicaci6n detallada del método al diseño de un -- 
CAFD el cual fue diseñado por el Instituto Mexicano del Petr6leo para
Petr6leos Méxicanos y el cual se encuentra instalado en la refinería - 
de Tula, Hgo. 

LA TRANSMISION DE CALOR

Varias investigaciones han sido realizadas para determinar la - 
transmisi6n de calor por radiaci6n entre superficies s6lidas y gases - 
calientes, en las cuales, las superficies han estado colocadas en dife— 
rentes tipos de -arreglos. Lobo y Evans ( II)aplicarán los conceptos bá- 
sicos de radiaci6n al diseño de los CAFD y desarrollarán un método de - 
evaluaci6n que generalmente es aplicable sin muchas complicaciones. El

que se describe aquí sigue la forma básica del presentado por R. H. --- 
Wimpress, pero ha sido simplificado, por la eliminaci6n de algunas va- 
riables menores y la inclusi6n de correlaciones adicionales del tipo - 
experimental. 



La base para la transmisión de calor por radiación es la ecuación
de Stefan- Boltzman. Un cuerpo negro a temperatura absoluta T envía ener
gía en forma de calor WB en forma de radiación, la cual es evaluada po—r
la siguiente ecuación: 

wB  6 T 4

donde T es la consJante de Stefan- Boltzman y la cual tiene un valor de
0. 56697 x 10- 7 W/ M

OK4

Para evaluar la transmisión de calor por radiación QRentre dos su- 
perficies reales a temperatura TA y T. la relación viene dada por: 

Q AF( T 4 _ T 4
R A B

Donde A es el área de una de las superficies y F es un factor de
Intercambio, el cual depende del área relativa y el arreglo de las super
f icies, de emisividad o absorvidad de cada una. También la superficie

emisora o la superficie absorbente pueder ser usada para determinar Q
Sin embargo, el valor del factor de intercambio depende de la superfi R* 
c e que sea usada para los cálculos. 

SUPERFICIE DE PLANO FRIO EQUIVALENTE

En un CAED, la superficie absorbente de calor estábien definida. 
Está superficie abosrbente es el serpentín de tubos en la zona de ra— 
diaci6n. Para efectos de cálculo, la superficie absorbente de calor -- 
presentada por el serpentín es reemplazada por otra superficie de absor
ci6n de calor, llamada superficie de plano frío equivalente, tal super_- 

ficie es la base para el cálculo de la transmisión de calor por radia— 
ci6n. 

Como se ha dicho antes, el serpentín de tubos está casi siempre -- 
situado frente a una pared de refractario, excepto en explicaciones es- 

peciales, por lo tanto, parte del calor radiante emitido por los gases

caliente de combustión llega directamente a los tubos y es absorbido -- 
por ellos. El restante llega al refractario y es rerradiado hacia aden
tro del CAFD, de ésta rerradiaci6n que regresa, parte es absorbida por— 

los tubos y el restante pasa a través del espacio existente entre los - 
tubos. 

Esta complicada situación es manejada en los cálculos, reemplazando

el serpentín de tubos por una superficie de plano equivalente, A . La

cual es igual al nGmero de tubos por la longitud expuesta de loscUubos, 



por la distancia existente entre las líneas de centros de los tubos. 
Sin embargo, el serpentín de tubos no absorbe todo el calor que absor- 
be la superficie de plano frío. Así que la superficie de plano frío
debe ser corregida por un factor de eficiencia, que será llamadocw.. 
Hottel ( 14) ha publicado valores para el factor como una función del
arreglo de tubos y el espaciamiento entre los mismos. Estos valores
se muestran gráficamente en la figura No. 11. 

El producto del área plano frío por el factor de absorci6n.¿ A , 
es llamada afea de plano frío equivalente. Esta es el área de un pigRo
negro ideal que tiene la misma capacidad de absorci6n que el serpentín
de tubos. 

Mientras esto sucede en los tubos de la zona de radiaci6n. ¿ Qué - 
pasa en los tubos escudo?. Estos tubos no son rerradiados por la . parte
posterior debido a que no hay una pared de refractario. Por lo tanto, 

la energía que no es absorbida por los tubos escudo pasa a los tubos de
la secci6n de convecci6n y es absorbida ahí. 

Desde el punto de vista del gas radiante, el factor -,-' para los tu- 
bos escudo es la unidad. Así, en los cálculos, el factor de correcci6n
cZ

es sólo aplicado al serpentín de radiaci6n por encontrarse situado - 
frente a una pared de refractario. El área de plano frío equivalente - 
de los tubos escudo es tomada sin ser afectada por 00C. Se podría argu- 
mentar que los tubos escudo no recobran todo ese calor, de tal manera, 

ue los cálculos de transmisi6n de calor en la secci6n de radiación --- 
puede resultar con valores demasiado altos. Sin embargo, la experiencia

muestra que debido a la alta velocidad de los gases de combusti6n que - 
pasan por los tubos escudo, la transmisi6n de calor por convecci6n es - 
más alta que la existente en los tubos de serpentín de radiaci6n. Por
lo tanto, el asumir un valor de —Cigual a uno es lo suficientemente ra— 
zonable, además que simplifica los cálculos. 

FACTOR DE INTERCAMBIO

El último término que falta de ser evaluado en la ecuaci6n ( 2) es

el factor de intercambio F. Primero, se debe tener en cuenta que los
gases de combusti6n en la secci6n de radiaci6n están muy lejos de com- 
portarse como un cuerpo negro ideal.. De sus componenetes los que más
contribuyen en la emisividad son el bi6xido de carbono ( CO ) y el aguaH 0). La emisividad de los gases de combustión depende d 22 e la concen- 
traci6n de estos dos componentes, y por supuesto , de la temperatura - 
de los gases de combusti6n y de la superficie absorbente. Lobo y Evans
II) han demostrado que la composici6n y los efectos dimensionales de -- 
los gases de combusti6n pueden ser evaluados por un sólo término, que

es la presi6n parcial de bi6xido de carbono más la presión parcial del
vapor de agua por la longitud del haz radiante. La figura No. 14 mues- 
tra la presión parcial P de los componentes radiantes como una función
del exceso de aire para combustibles de hidrocarburos. También se ha

encontrado que la temperatura de pared del tubo tiene un efecto menor - 



sobre la emisividad de los gases de combusti6n. Aunque la emisividad
puede ser relacionada como una funci6n del producto PL y la temperatu- 
ra de los gases de combusti6n como se muestra en la figura No. 15. 

Las temperaturas de pared del tubo menores de 6491c y mayores de 3160C
causan menos del 1% de desviaci6n en las curvas presentadas en la figu
ra No. 15, por lo tanto, para los fines de este estudio son lo bastante
exactas como para ser utilizadas. 

El factor de intercambio depende también dela cantidad de rerra— 
diaci6n producida por las paredes de refractario. En efecto, la ener- 

gía reflejada por el refractario llega ala parte posterior del tubo. 
Por lo tanto, un CAFD en el que sus paredes estén completamente cubier
tas por tubos absorberá menos el calor por unidad de área que aquel -- 1

que tiene menos tubos pero r,!s área de rerradiaci6n suministrada por - 
el refractario. Este efecto puede ser relacionado sobre la ba. e del ~ 
cociente del área efectiva del refractario entre el área de plano frío
equivalente como se muestra en la figura No. 16. 

El área efectiva del refractario es definida como aquella área -- 
la cual sería expuesta si el serpentín de tubos fuera reemplazado por
un plano frío equivalente. 

La figura No. 16 también muestra que los -tubos no absorben todc1 la - 
energía que llega a ellos. Las curvas estan basadas en que el serpen— 
tín tiene una absortividad de 0. 9. 

Entonces la ecuaci6n en la secci6n de radiaci6n está dada por: 

Qsrr - d x A
cp F( T

4 - T 4 ) 
gC pp ( 3) 

TRANSMISION DE CALOR POR CONVECCION EN LA SECCION DE RADIACION

Aunque la transmisi6n de calor en la secci6n de radiaci6n se efec— 
túa principlamnete por radiaci6n, la transmisi6n de calor por convecci6n
no puede ser despreciada. La cantidad de calor transmitida por convec— 
ci6n puede vari Lr del 5% al 20% de la carga total de radiaci6n dependien
do de la temperatura existente en la secci6n de radiaci6n. La ecuaci6ñ
para la transmisi6n de calor por convecci6n es: 

Q
src

h
rc Atr ( T

gc
T

pp) ( 4) 



Por supuesto, la transmisi6n de calor por convecci6n no contribu- ye mucho al calor absorbido por el fluido, por lo tanto, se puede haceralgunas simplificaciones. Para un CAFD, normalmente el coeficiente h
rc

es aproximadamente Wjm2 - C y A
ty es cerca de dos veces oZA , y el fac- tor de intercambio 0. 57. Substituyendo estos valores en 1 cp

se obtiene la siguiente ecuaci6n: a ecuaci6n ( 4), 

Qsr  ( 11)( 2,24A
cp )(

F/ O. 57)( T
gc - 

T
pp ) 

39. 9504A
cp

F( T
gC - 

T
pp ) ( 5) 

CALOR TOTAL ABSORBIDO EN LA SECCION DE RADIACION

El calor total absorbido en la secci6n de rediaci6n es la suma de
la transmisi6n de calor por radiaci6n y convecci6n

Qsr  Q + Q d cx A F( T 4 T 4 ( 6) 
srr src cp 9c - pp) + 39. 95 A

cp
F( T

gc- Tpp) 

si se divide por A
cp

F

Qsr ( T 4 - T 4 ) + 39. 95 ( T T (
7) A

cp
F 9c pp gc - pp

donde los valores de Q 104A F contra la temperatura de los gases de
combusti6n están grafigidos SR la figura No. 17

BALANCEDE CALOR EN LA SECCION DE RADIACION

Para determinar la temperatura de los gases de cOnibusti6n en la -- secci6n de radiaci6n, se debe efectuar un balance de calor en el CAFD. 
El calor suministrado en la secci6n de radiaci6n proviene de tres fuen- tes, que son: 

el calor neto liberado por la combusti6n, 0 , el calor
sensible del aire para la combusti6n, Q y el calor sensugle del com— bustible Q , y el calor es absorbido eac

1

absorbido BSr los tubos, Q
n tres formas que son: el calor

el calor que se pierde Dor la humedad delaire, Qp y el calor sensibIS existente en los gases de combusti6n Q * 
Esto se puede expresar como ecuaci6n en la forma siguiente: 

eg

Qnc + Q
ac + Qsc  Qsr + Q

P + 
Q

eg ( 8a) 



Obteniendo el calor absorbido Q
sr, en funci6n de los demás

Qsr  Qnc + Q
ac + 

Q
sc - 

Q
P - Qeg ( 8b) 

Por la ecuaci6n anterior la podemos expresar en forma similar a la
ecuaci6m ( 7), como: 

Qsr = (
1 + Qac +- Qsc- Qp - Q

Qnc ( 9) 
o4 A F Q Q Q

ng ) 
o< A F

cp nc nc nc 1, cp

El calor neto liberado por la combusti6n puede ser puede ser encon- 
trado tan pronto como la eficiencia total Tt y la carga total de diseño— 
Qd sean establecidad. Los valores de Qac Y Qsc son encontrados por me— 

dio de la temperatura del combustible, respectivamente. Las pérdidas Q
p

son aproximadamente el 3% de calor neto liberado por la combusti6n. Por
lo tanto, la únicavariable existente en la ecuaci6n ( 9) es Q . Pero el

calor contenido por los gases de combusti6n es funci6n de laeVemperatura
de los gases y del exceso de aire, tal funci6n se muestra en la figura - 
NÓ. 18 estas curvas fueron obtenidas de la combusti6n de 16 gases combus
tibles y 17 aceites combustibles. 

TEMPERATURA DE PARED DEL TUBO

La figura No. 17 muestra la cantidad de calor transmitido entre la -- 
masa de los gases de combusti6n a una temperatura uniforme y una superfi- 
cie de tubos a temperatura uniforme, sin embargo, en la mayoría de los -- 
CAFD la temperatura de pared del tubo no es constante como no lo es la de
los gases de combusti6n. 

La temperatura de pared del tubo depende de la temperatura del flui- 
do, de la resistencia térmica del metal del tubo, del coeficiente interno
de película y del flux total. La temperatura del fluido puede ser tomada

como la medida aritmética del las temperaturas del fluido en- la entrada y
salida de la secci6n de radiaci6n. La caída de temperatura entre la tem- 
peratura del fluido y la temperatura de la pared del tubo puede, si es -- 

necesario, ser determinada por las ecuaciones para el coeficiente interno
de película. Entonces se puede decir que la temperatura promedio de pared
del tubo no afecta el valor del calor absorbido por radiaci6n, pero se

obtiene suficiente exactitud al sumar 38' C a la temperatura promedio del
fluido T

pf, 



TEMPERATURA REAL DE LOS GASES EN LA SECCION DE RADIACION

La temperatura promedio real de los gases de combustión depende
de la forma de los CAFD y de las condiciones que existen para la com- 
busti6n. La experiencia ha mostrado que los CAFD del tipo rectangular
con sección transversal aproximadamente cuadradas y sin grandes áreas - 
de refractario donde la flama no golpea directamente a los tubos o re- 
fractarios, la temperatura promedio de los gases de combustión es muy
cercana a la que tienen los gases de combustión a la salida de la sec- 
ci6n de radiación. Para los hornos cilíndricos con una razón alta de
altura/ diámetro, la temperatura promedio de los gases de combustión
es más alta ( por poco) que la de los gases de combustión a la salida
de la sección de radiación. 

A.BSORCION DE CALOR EN LA SECCION DE RADIACION

La ecuación ( 7) da el calor transmitido a los tubos como una fun- 
ción de la temperatura promedio de los gases de combustión. La ecuación

9) da el calor retirado de los gases de combustión como una función de
la temperatura de salidad de gases de combustión. 

La solución simultánea de ambas ecuaciones da como resultado la -- 
temperatura existente y la cantidad de calor transmitido en la sección
de radiación. 

Normalmente la solución es obtenida en forma gráfica, marcando dos
puntos determinados por la ecuación ( 9) sobre la figura No. 17 El va— 

lor de T9c es leído donde la línea que une los puntos cruce la. tempera- 
tura promedio de pared del tubo. Y el calor absorbido de la sección de

radiación Qsr es rápidamente determinado por medio del balance de calor. 
Se debe notar que la ecuación ( 9) se comparta en forma lineal con - 

respecto a la temperatura de los gases de combustión, por lo que la tem- 
peratura T encontrada uniendo los dos puntos por una línea recta es lo
suficienteg8nte exacta para ser tomada en los cálculos. 

TRANSMISION DE CALOR EN LA SECCION DE CONVECCION

Como la sección de radiación, el calor en la sección de convecci6n

también se transmite por convecci6n y radiación. Las bases para evaluar

la transmisión de calor en la sección de convecci6n fueron establecidas
por Monrad( 12) y Garner( 15). Monrad( 1,) tomó en cuenta la convecci6n, por

decirlo as£, directa, la radiación debida a los gases de combustión y la
rerradiaci6n producida por las paredes de refractario, para evaluar la

transmisión de calor en secciones de convecci6n que sólo contaban ccn



tubos desnudos, mientras que Gardner( 15) investig6 el coeficiente de
transmisi6n y la eficiencia de las aletas para tubos de la secci6n de
convecci6n. 

TRANSMISION DE CALOR POR CONVECCION DIRECTA

La ecuaci6n obtenida por Monrad( 12), fue revisada para incluir da- 
tos experimentales obtenidos posteriormente, tal ecuaci6n es la siguien- 
te: 

h
cc  

2. 1 T
pea) 

0 1 25 (
Q
max) 

0 * 6

d 0. 4

La figura No. 20 mestra los coeficientes de transmisi6n de calor -- 
por convecci6n directa para los tamaños de tubos más comúnmente usados. 
La temperatura promedio de la película de los gases de combusti6n está - 
definida como el promedio de la temperatura del fluido más un medio de - 
la diferencia media logarítmica de temperaturas entre los gases de com— 
bustión y el fluido. El valor del gasto de los gases de combusti6n es - 
el máximo que cruza la secci6n transversal de la secci6n de convecci6n. 
la cantidad de los gases producidos por la combusti6n es funci6n del ex- 
cweso de aire existente, como se muestra en la figura No. 19. 

RADIACION DESDE LOS GASES DE COMBUSTION

El método para evaluar el calor transmitido por radiaci6n prove— 
niente de los gases de combusti6n al serpentín de convecci6n fue presenta- 
do por Hottel( 14). Los resultados de este método están representados po—r
la figura No. 21, tales resultados se encontraron bajo las siguientes ba~ 
ses: un espaciamiento de dos veces el diámetro del tubo, una absortivi— 

dad de 0. 9 para el metal del tubo. La temperatura promedio de los gases
de combusti6n puede ser tomada como la temperatura promedio del fluido - 
más la diferencia media logarítmica entre la temperatura de los gases de
combusti6n y la temperatura del fluido. La temperatura promedio de pa— 
red puede ser tomada como la temperatura del fluido más 381C. 

RADIACION DEBIDA A LAS PAREDES DE REFRACTARIO

El coeficiente de transmisi6n de calor de la pared al tubo puede
ser expresado como una funci6n de la temperatura de pared del tubo como
se muestra en la figura No. 22. Este coeficiente junto con las área rela
tivas de la pared de refractario y de los tubos en la secci6n de convec---: 
ci6n determina un factor de correcci6n definido como sigue: 



f= 
h
prc

A
ph

cc
h
rgc

h
prc Ath

COEFICIENTE TOTAL DE TRANSMISION

El coeficiente total aparente de película para los gases de combus
ti¿Sn es funci6n de los coeficientes individuales y se puede calcular
como sigue: 

h
apg = (

1 + f) ( h
cc + 

h
rgc) (

12) 

El coeficiente interno de película ( h. ) será calculado como se --- 
muestra en secciones posteriores, basado Aplas propiedades físicas del
fluido y en el flujo másico. Por lo tanto el coeficiente total de trans
misi6n de calor en la secci6n de convecci6n viene dado por: 

U (

h
apg ) (

h
ip) 

h + h
apg 1p

TUBOS DE SUPERFICIE EXTENDIDA 0 ALETADA

En las tres secciones se presentaron las ecuaciones desarrolladas
por Monrad( 12), pero estas relaciones fueron s6lo obtenidas para tubos
desnudos. Fue Cardner( 15) qliien deternLin6 la eficiencia de una aleta, - 
para desarrollar sus investigaciones Gardner( 15) hizo las siguientes -- 
hip6tesis: 

1.- La distribuci6n de la temperatura y del flujo de calor en la aleta
es independiente del tiempo. 

2.- El material de la aleta es homogéneo e is6tropo. 

3.- No hay fuentes de calor en la aleta

4.- El flujo de calor en cualquier punto de la aleta es directamente
proporcional a la diferencia entre la temperatura de los gases de
combusti6n y la temperatura de la aleta en el punto considerado. 

5.- La conductividad térmica de la aleta no cambia. 

6.- La temperatura del fluido circundante de la aleta es uniforme. 

7.- La junta de la aleta y el tubo no ofrece resistencia térmica. 



8.- 
El espesor de la aleta es tan pequeño comparado con su altura que
el gradiente de temperatura en el espesor de la aleta puede ser -- despreciado. 

Con la base en estas hip6tesis Cardner( 15) desarroll6 la siguiente
relaci6n para la eficiencia de una aleta: 

E =_ tang h( ub ue) 
b - e

donde

U = X (
h
cc )(

d)( AA) 

i —(A) ( d) _ X
15) 

En base a estas consideraciones, el coeficiente de película para lostubos de secci6n extendida, está relacionado con el coeficiente de covec
ci6n para un tubo desnudo por la Siguiente ecuaci6n: 

h ( E) ( AA) + A ) 
h - C- th

p Ath (
16) 

COEFICIENTE INTERNO DE PELICULA

En un CAFD, el fluido de proceso dentro de los tubos pr senta flujoturbulento. 
La mecánica de los fluidos establece aue el flu3o turbulento

se presenta cuando el número de Reynoldo Re=__££d_ del fluido excede cier7. 
valor, 

pero no s6lo la velocidad influye en elMflujo turbulento, sino quetambién es funci6n de otros valores que son: el diámetro del tubo y la -- viscosidad del flujo, la forma que se interrelacionan tales factores fuedescubierta por Reyno1ds, y su representaci6n es la siguiente: 

Re = (
d) ( c) (

17) 

La relaci6n anterior es llamada el Número de Reyno1ds. Existe tur- bulento, 
si el valor del Número de Reyno1ds excede 2100. 

El flujo turbulento está compuesto por tres capas como se muestra - en la figura No. 28, tales capas están bien definidas y se conocen comocapa laminar, 
capa amortiguadora y el flujo turbulento. 



En la película laminar, la cual está muy cerca de la pared, la ve- 

locidad del flujo es cero o muy pr6xima a cero esto se debe principal- 
mente a la viscosidad del fluido. En la capa amortiguadora también -- 
llamada de transici6n, el movimiento en un instante dado puede ser la- 
minar o turbulento para fines de este estudio se le llamará a la capa
laminar película interna y como es obvio, el espesor de esta capa lami- 
nar varía inversamente con el Número de Reyno1ds, en la película inter- 

na la transmisi6n de calor se efectúa por conducci6n y convecci6n, si

el espesor de la película es muy grande la transmisi6n de calor se efec
tCa principlamente por conducci6n, si el espesor de la película es pe— 
queño la transmisi6n de calor se realizará principalmente por convec--- 
ci6n, es por esta raz6n que es necesario evaluar el coeficiente de trans
misi6n de calor en la película interna y poder determinar que tan gran— 
de es la caída a través de la película. 

1* 

Si la transmisi6n de calor se realiza por conducci6n y convecci6n~ 
se cumple que: 
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Al término de la izquierda se le conoce como Número de Nusselt y -- 
tal raz6n representa la raz6n del gradiente de temperatura de la pelícu- 
la interna al gradiente de temperatura del fluido. 

Como es imposible obtener la temperatura de la película interna, - 
existen ecuaciones que relacionan el Número de Nusselt con otros paráme
tros adimensionales como es el Número de Prandtl y el cual se define co
mo: 

Pr = Cp;: VU (

20) 

Kf

La ecuaci6n que relaciona el Re, Pr y Nu fue obtenida por Dittus
y Boelter en base a una serie de datos experimentales, tal ecuaci6n es
la siguiente: 

h
p1 = 

0. 023
G0. 8 ( C

pf/^ ) 

0. 4 (

Kf) 

0. 6

d 0. 2 ( 21) 

Es necesario el hacer notar que todas las propiedades que intervie- 
nen en la ecuaci6n anterior serán evaluadas a la temperatura del fluido. 



La importancia de conocer el valor de este coeficiente se basa en el
hecho de que algunos líquidos con alta viscosidad, por ejemplo, el as— 
falto, presentan una película interna de un espesor considerable, si el

diseño se hace no teniendo en cuenta estas condiciones, se puede provo- 

car que el fluido a la salida del CAFD no tenga las propiedades desea— 
das y que se carbonicen las paredes de los tubos. 

DISEÑO DE LA CHIMENEA

Las funciones principales de una chimenea son: el introducir la can
tidad de aire necesario para la combustión y producir un tiro lo sufi--' Z

cientemente alto para vencer una serie de pérdidas y este tiro será un - 
poco mayor del necesario debido a las condiciones de operación para las
que es diseñado el CAFD puede variar debidc a diferentes razones. 

En los CAFD, los gases de combustión son capaces de producir presio
nes más grandes que la atmosférica, si se interfiere o se detiene su fliijo, siempre deberá resistir una presión negativa dentro del CAFD, la ra- 
z6n de esta aseveración es la siguiente: si la presión existente dentro - 
del CAPD es mayor que la atmosférica, el aire no entrará al CAFD, en lu- 
gar de que esto suceda, los gases calientes de la combustión salen, lle- 
vando consigo cierta cantidad de combustible, además de que ocasionan -- 
sobrecalentamientos y corrosión de los componentes del CAFD. 

El tiro producido por los gases de combustión depende de la diferen- 
cia de densidad entre los gases de combustión y el aire exterior. El ti- 
ro en cm. de agua está expresado como: 

Tiro = 3. 49163 x 10- 4 ( AL)( P) 1 - 1

T T
a gc

Las chimeneas se diseñan en la base de que la velocidad de los gases
de combustión en la chimenea es de 7. 62 m/ seg. 

Las pérdidas de que se habló que existen a través de los CAFD son -- 
los siguientes: 

Pérdidas en el quemador y en el plenum
Pérdidas en el arco

Pérdidas en los tubos escudo

Pérdidas en los tubos aletados

Pérdidas a la entrada de la chimenea

Pérdidas en el damper

Pérdidas por fricción en la chimenea

Pérdidas en la salida de la chimenea. 



Al pasar el aire para la combusti6n por el plenum ( que es una caja

que va colocada debajo del piso o paredes del CAFD para amortiguar el - 
ruido que se origina al efectuarse la combusti6n) y los quemadores su— 
fre una caída de presi6n que hay que evaluar y que está dada según el ta
maño y tipo de plenum y quemador. Estas pérdidas se encuentran grafica

das por los fabricantes y por lo regular de acuerdo al quemador y ple--- 
num seleccionado, tales pérdidas varían de 0. 508 a 0. 762 cm. de H 20. 

Normalmente se dice que las pérdidas en el arco( que es aquella sec- 

ci6n del CAFD en la que termina la secci6n de radiaci6n y comienza la — 
convecci6n) sean de - 0. 254 cm de H 0, para asegurar un buen funcionamien
to del CAFD. 

2

Las pérdidas de tiro en la secci6n de convección ( tubos escudo y ale
tados) se deben principalmente a la fricci6n que se produce por el flujo
de gases de combusti6n al pasar alrededor de los tubos. 

Las Pérdidas a la entrada y salida de la chimenea son debidas a la
reducci6n de área de paso de los gases de combusti6n al entrar y salir - 
de la chimenea. 

Las pérdidas en el damper( que es una placa de metal y de ninguna ma- 
nera una válvula de mariposa; la cual es usada para regular el tiro en - 
el acero) se produce debido también a la fricci6n de los gases de combus
ti6n cuando tocan el damper. 

Por último, las pérdidas de fricci6n en la chimenea, como su nombre

lo indica, son debidas a la fricci6n de los gases de combusti6n contra - 
la pared y son calculadas en cm de H20, en la forma siguiente: 

Pérdidas por fricci6n por m de altura = ( G) 2 T
gc

3609504. 5( D) 

Las demás perdidas pueden ser evaluadas bajo el concepto de energía
de velocidad, basado en la velocidad másica de los gases dé combusti6n - 
en el punto en que se desea evaluar las pérdidas, esto se puede lograr— 

por medio de la siguiente expresi6n: 

Pérdidad en el punto = 1. 0487 x 10 - 3 ( G) 2V ( 24) 
deseado gc

Estas pérdidas serán expresadas en cm de R 0 y son estimadas como - 
el producto de la ecuaci6n anterior en cada pun?o que se deseen calcular
por un factor. Para tubos desnudos, este factor es 0. 2 por cada cama de
tubos; para tubos aletados es 1. 0 para cada cama o hilera de tubos; para

la entrada a la chimenea el factor es 0. 5; para el damper, el factor es - 

0. 5 y para la salida de la chimenea es 1. 0. 



CAIDA DE PRESION DEL FLUJO EN EL CAFD

La caída de presi6n del flujo en un CAFD depende, como es obvio del

número de tubos por paso y de la velocidad másica del fluido a través - 
de los serpentines de radiaci6n y convecci6n. 

En un CAFD se pueden presentar tres casos diferentes, en los que se

presenta la caída de presi6n en el fluido y tales casos son: 

Caída de presi6n cuando s6lo hay líquido

Caída de presi6n cuando s6lo hay vapor

Caída de presi6n cuando hay vapor y líquido

La caída de presi6n cuando s6lo hay líquido presente se puede cal— 
cular como: 

ap = ( & h 1 + ah2) ( 25) 

donde: ah 1 = f L V2 (
26) 

d 2
9

y

h 2 = K V 2 no de accesorios ( 27) 

2
9

Y para cuando s6lo existen vapores y gases se puede calcular

P = 1. 9068 x 10- 6 f W 2 i 
pf

d5 ( 28) 

La caída de presi6n para cuando existen vapor y líquido puede cal— 
cularse de la siguiente manera: 

Primero se calcula si s6lo existira líquido haciendo uso de las - 
ecuaciones ( 25), ( 26) y ( 27). 

Se calcula como solo vapor utilizando la ecuaci6n ( 28). 

Y por último, se calcula la caída de presi6n por la siguiente f6r
mula: 

ap = apL (% en peso de líquido) + 

apV (% en peso de vapor) ( 29) 



Para aplicar los conceptos anteriores se deben tener en cuenta los
siguientes criterios: 

Cuando la vaporizaci6n existente no excede del 15% en peso, se - 

debe calcular la caída de presi6n como si s6lo existiera líquidos. 

Cuando la vaporizaci6n existente es mayor del 15% en peso y menor

del 60% en peso, se calculará como si s6lo existiera vapor, y

Si la vaporizaci6n a la salida excede el 60% en peso, s e calcula- 

rá como si solo existiera solo vapor. 

INFORMACION REQUERIDA PARA EL DISEÑO

Es la informaci6n que se necesita para iniciar el diseño térmico -- 
del CAFD. Tal informaci6n es la siguiente: 

1.- Carga térmica necesitada para la operaci6n o proceso. 

2.- Gasto de fluido que va a ser calentado

3.- Fase del flujo, es decir, líquido, vapor o dos fases

4.- Temperaturas de proceso a la entrada y salida del CAFD

5.- Caída de presi6n permisible

6.- Presi6n del fluido de proceso a la entrada y salida del CAFD

7.- TiDo y composici6n del combustible

8.- Peso molecular del fluido, vapor o de la mezcla vapor líquido

9.- Area disponible para el CAFD en la planta

lo.- Tiro disponible si el CAFD va a ser conectado a una chimenea

com1n a otro tipo. 

11.- Máximas temperaturas de película permitidas si hay la posibili- 

dad de formaci6n de coque. 



FACTORES PRACTICOS QUE INFLUYEN EL DISISO DE UN CAED

Existen algunos factores prácticos que influyen en el diseño de un
CAFD, y tales factores son: 

Selecci6n del tipo de CAFD

Distribuci6n aproximada del calor en la secci6n de radiaci6n y -- 
convecci6n. 

Distribuci6n de los quemadores

Valores típicos de transmisi6n de calor ( Flux) 

Valores recomendados de velocidad m,<sica del fluido

Tamaños usuales de tubos usados en los CAPD

Selecci6n de la distribuci6n de los tubos en la secci6n de radia - 
cion

Selecci6n de la distribuci6n de los tubos en la secci6n de con— 
vecci6n

Sistemas de precalentamiento de aire

C6digos aplicables al diseño de un CAFD

SELECCION DEL TIPO DE CAFD A SER UTILIZADO

La selecci6n de un CAFD dependerá de los siguientes factores: 

Carga térmica

Area disponible dentro del CAFD

Características del fluido de proceso

Cuando se necesite de una carga térmica menor de 8800KW se recomien
da utilizar utilizar un CAFD del tipo cilíndrico y si la carga térmica
es mayor a 8800 KW se recomienda utilizar un CAFD del tipo rectangular. 

Cuando se dispone de un área reducida dentro de la planta se re— 

comienda utilizarun CAFD del tipo cilíndrico y en caso contrario un CAFD
del tipo rectangular. 



Las características del fluido influyen desde el punto de vista
mantenimiento, características tales como la tendencia a la coquiza— 
ci6n, ensuciamineto e incrustaci6n obligan a un mantenimiento contí— 
nuo, lo cual influye en la colocaci6n del serpentín. 

DISTRIBUCION APROXIMADA DE CALOR EN LA SECCION DE RADIACION Y EN LA
SECCION DE CONVECCION

Durante el diseño de un CAFD es siempre necesario decidir que % de

la carga térmica total será absorbida por la secci6n deradiaci6n y qu6
por la secci6n de convecci6n. 1. 

Normalmente, en el diseño de un CAFD se especifica que la secci6n
de radiaci6n deberá tener un serpentín de tubos que absorbe del 60% al

70% de la carga térmica total del CAFD. 

En un CAFD si se incrementa la temperatura de los gases de combus- 
ti6n disminuirá la absorci6n de calor en la secci6n de radiaci6n o si - 
se incrementa el % de absorci6n en la secci6n de radiací6n del CAFD la
temperatura de los gases de combusti6n disminuirá. 

Por esta raz6n y debido a que la carga térmica que puede absorber
la secci6n de convecci6n es funci6n de la temperatura de los gases de - 
combusti6n, el % de absorci6n de la secci6n de convecci6n dependerá -- 
del % de absorci6n de la secci6n de radiaci6n. 

DISTRIBUCION DE LOS GASES

La distribuci6n de los quemadores deberá ser cuidadosamente diseña- 
da dentro del equipo para evitar que la flama golpee los refractarios, - 
aislantes o tubos y ocasionar la falla de cualquiera de estos elementos. 

Como la dsitribuci6n de los quemadores dependerá del número de que- 
madores requerido, primero se debe determinar el número de quemadores, - 
para tal prop6sito se emplea la siguiente f6rmula: 

Número de quemadores Onc
QL/ quemador

Se recomienda, hasta donde sea posible, que un CAFD del tipo ci— 
líndrico, el número de quemadores sea un múltiplo de número de pasos, - 
la raz6n de esta recomendaci6n es que se logra una mejor distribuci6n - 
del calor. 



Teniendo el número de quemadores y dependiendo de la geometría del
tipo de CAPD seleccionado, se procederá a distribuirlos dentro del CAPD
para esto se deberá observar que se cumplan las indicaciones listadas
en la tabla No. li. 

Cuando los quemadores se distribuyen en un círculo dentro de un
CAFD del tipo cilíndrico deberán tener la suficiente separaci6n entre
ellos para evitar que las flamas interfieran unas con otras. 

VALORES TIPICOS DE TRANSMISION DE CALOR ( FLUX) 

En la tabla No. 12 se listan los valores promedios típicos para la - 
transmisi6n de calor por unidad de área( fluA). 

Estos valores están basados en que exista una distancia de 2 veces
el diámetro nominal entre las líneas de centro de los tubos y que los
tubos son sólo calentados únicamente de un lado teniendo una pared de
refractario tras ellos. 

JALORES RECOMENDADOS DE VELOCIDA1) MASICA DEL FLUIDO

Las velocidades recomendadas del fluido por unidad de masa se utili
an para calcular aproximadamente el tamaño del tubo y los pasos necesa= 

os a través del CAFD. Obviamente el tamaño exacto del tubo dependerá
le la caída de presi6n permisible a través del CAPD y del valor del coe- 
liciente de película interna. 

La tabla No. 13 enlista los servicios y las velocidades recomendadas
ara cada servicio. 

AMAÑOS USUALES DE LOS TUBOS EN UN CAFD

Los tubos Ms usados en la secci6n deradiaci6n de un CAFD tienen los
iguientes diámetros externos: 0. 0889 m, 0. 1143 m y 0. 1682 m, estos tu— 

íos también son usados para la secci6n de convecci6n. 

En la mayoría de los casos se utilizan tubos con un diámetro exte— 
ior de 0. 1682 m para ambas secciones, por supuesto, esto no es una re— 

la que haya que seguir al pie de la letra, el tamaño del diámetro exte- 
ior dependerá, entre otras cosas de la calda de presi6n permitida entre
a entrada y la salida del horno, la temperatura existente y el servicio
ue presta el CAFD, la tabla No. 14 muestra las principales característi- 
as de los tubos antes mencionados. 



SELECCION DE LA DISTRIBUCION DE LOS TUBOS
EN LA SELECCION DE RADIACION

La distribuci6n de los tubos en la secci<Snde-radiaci6n es un factor
mportante en el diseño ya que de esto dependerá la cantidad de calor --- 
ue absorba el fluido de proceso. Cuando se utilizan tubos con un diámero de 0. 1524 m( 611) se disponen de tal manera que la distancia que exis- 
e entre las líneas de centros sea de 0. 3048 m( 12"), este tipo de dis -- 

ribuci6n de los tubos se aplica en CAFD donde no se requiere una distri
uci6n de calor por unidad de área muy uniforme, es importante el hacer- 
otar que los tubos normalmente distribuidos de la manera antes menciona
a se encuentran situados frente a las paredes de refractario. 

En servicios donde se requiere una distribuci6n muy uniforme de la
antidad de calor por unidad de área, tales como el craqueo térmico, los

ubos se sitúan en hileras de tubos los cuales son calentados desde am— 
os lados por quemadores. 

SELECCION DE LA DISTRIBUCION DE LOS TUBOS
EN LA SELECCION DE CONVECCION

La secci6n de convecci6n de un CAPD deberá suministrar una área li- 
re por la cual el flujo másico de los gases de combusti6n deberá pasar
una velocidad que sea compatible con el tiro existente en el CAFD esto

uministrará una buena transmisi6n del calor en la secci6n de convecci6n. 
a base a lo anteriormente dicho, se deberánseguir los siguientes puntos
i el diseño de una secci6n de convecci6n. 

En los calentadores cilíndrico -verticales, hasta donde sea posible, 
los codos de retorno deberán estar fuera de los espejos de tubos, -- 
en las llamadas cajas de cabezales. 

La distancia entre las líneas de centros de los tubos, será hasta -- 
donde sea posible de 0. 3048 m, claro que esta distancia puede variar
dependiendo del servicio y de la cantidad de calor que se necesite - 
absorber en la secci6n de convecci6n. 

La distancia entre la aleta y la pared de refractario no deberá ser
menor a 0. 0254 m. 

CODIGOS A.PLICABLES Al, DISEÑO DE UN CAFD

El c6digo que se usa para detrminar el espesor de pared del tubo -- 
cesario para los serpentines de un CAFD es el c6digo del American Petro
um Institute API 530. 



Este c6digo de los valores de esfuerzo permisible para diseños de
tubos con una vida útil de 10000 a 100000 hrs., y da dos métodos de - 
cálculo de! espesor de pared del tubo dependiendo si existe o no corro
si6n durante la operaci6n. 

Como es 16gico la mayoría de los CAFD se diseñan para que sus tu- 
bos tengan una vida útil de 100000 hrs, pero existen también aquellos
casos en que la vida útil del tubo es menor, por ejemplo, 20 000 hrs, 
como sucede en aquellos CAFD que operan en servicios intermitentes. 

En caso de que en el API RP 530 no existan los valores del esfuer- 
zo permisible a una temperatura de diseño dada, se deberá entonces con- 
sultar el ANSI B 31. 3 que es la publicaci6n del American Nacional Stan— 
dars Institute que cubre los criterios de diseño para tuberias en la -- 
industria de refinaci6n y petroquimica. 

Para aquellos CAFD en los que s6lo se desee que funcionen como ca— 
lentadores, deberá utilizarse para el diseño de los serpentines de tubos
los criterios establecidos por el c6digo ASME Secci6n I Calentadores de
poder ( Power Boilres). Tales serpentines se diseñan para servicios como
al calentamiento de agua de alimentaci6n, generaci6n de vapor y sobreca- 
lentamiento de vapor. 

Estos son los principales c6digos que aplican al diseño de los ser - 
entines de tubos de un CA.FD. 

MICACION DEL METODO DE DISEÑO

En seguida se muestra la aplicaci6n del método de diseño de un CAFD. 
n primer lugar se muestra la hoja de datos de proceso que especifica -- 
odas las condiciones de diseño y operaci6n que debe cumplir el CAFD pa - 
a que opere satisfactoriamente en la instalaci6n, inmediatamente se ha- 

el diseño detallado del CAFD. 

El primer paso para el diseño de un CA.FD es seleccionar el tipo de
WD que se va a utilizar, para este caso se selecciona un CAFD del tipo
aja o rectangular con tubos horizontales, por las siguientes razones: 

Primero, su carga térmica es mayor de 8 793 KW

Segundo, existe la posibilidad de ensuciamiento debido a las ca— 
racterísticas del fluido. 

Tercero, existe suficiente espacio en la planta para un CA.FD de - 
este tipo. 

Seleccionado el tipo de CAFD y con la hoja de datos de proceso anex
se procede a calcular el CAFD. 



Se espera una eficiencia del 84% para el CAFD, con este dato y con
la carga térmica de 10 126. 605KW ( de aquí en adelante llamado calor de
diseño, Qd), se calcula el calor que se necesita liberar en la combus— 
ti6n y el cual será llamado calor neto liberado ( Qnc)- 

Qnc  Qd' F;l = 10 126 605 W/ 0. 84

Qnc = 12 055. 482 KW

Como se utilizará aceite combustible, se recomienda utilizar un - 
30% de exceso de aire y con tal cantidad se obtiene de la figura N. 19
que se liberan: 490. 56 Kg. de gases de combusti6n/ hr., por cada 293Kw- 
de calor neto liberado, por tanto, 

Qnc = 12 055. 482 KW 41. 13
293. 1 KW

Por lo que el flujo de gases de combusti6n será: 

F
gc = 

490. 56Kg/ Hr( 41. 130951) = 20 177. Z99 Kg/ hr. 

5. 60 Kg/ seg. 

El calor absorbido en la secci6n de radiaci6n ( Q
Sr ) 

será: 

Qsr  0. 7( Qd ) = 0. 7( 10 126. 605 KW) 

Qsr  7 088. 623 KW

La temperatura del fluido a la entrada de la secci6n de radiaci6n - - - 
T
esr) 

se puede calcular como: 

T
sre = 

T
e - 

0. 7( T
5 - 

T
e

233 - 0. 7( 233 - 205) 

T
esr = 

213. 4 OC

Y el cálculo de la temperatura promedio del fluido ( T ) en la secci6n
de radiaci6n será: pf

T
pf = 

T
esr + 

T
e _ 213. 4* C + 233* C

2 2
223. 2 * C

Y por lo tanto la temperatura promedio de la pared del tubo ( T ) en la
secci6n de radiaci6n será: pp

T
pp = 

T
pf + 

38* C = 223. 2* C + 38* C = 261. 2 * C



Para calcular el área te6rica de radiaci6n de la tabla No. 12 se
selecciona el vapor del flux recomendado ( qrr) para la secci6n de ra- 
liaci6n, que para este caso por tratarse de un rehervidor es de ----- 

31. 537 KW/ m2 a 37. 844 KWIm2 y el cálculo del área te6rica de radiaci6n
Atr ) puede evaluarse como sigue: 

Atr  Qsr 7 088. 6235 KW 187. 311 m 2
qrr 37. 844KW/ m2

Ahora se calcula el número de pasos necesarios ( N ), esto se hace

iaciendo diferentes tentativas con diferentes tubos y Rúmero 4e pasos
iecesarios y comprobándolos con los valores recomendados en la tabla No. 
3, la primera tentativa se hará para un tubo de diámetro exterior de --- 

1682 m y para el tubo seleccionado obtenemos de la tabla No. 14 los --- 
siguientes datos: 

D = 0. 1682 m

A
it = 

0. 01867

A
et = 

0. 5280 m2 / m

con la f6rmula siguiente: 

Por lo que

1 por lo tanto

G = & 

N
P ) ( Ait

m = 256 048. 12 Kg/ hr = 71. 124 Kg/ seg

G -- 73. 124 Kg/ seg, - 952. 38 Kg /M
2

seg. 4)( 0. 01867 m - 

Comparando con el valor anteriormente obtenido con el valor reco— 

nendado del gasto del fluido para un rehervidor mostrado en la tabla NO. 
3, se comprueba que es correcto por lo tanto el tubo a usar en la sec- 

i6n de radiaci6n tendrá un diámetro exterior de 0. 1682 m y 4 pasos. 



El número de tubos en la secci6n de radiaci6n para un CAFD del
tipo rectangular se puede calcular como: 

Ntr V Atr

7—DA
cc) et) 

por lo que se substituye: 

N
cr

187. 311 m 2
2 = 

34 tubos

0. 3048 m)( 0. 5682 m / m) 

Si hay 4 pasos, por lo tanto, el número de tubaspor paso ( N

en la secci6n de radiaci6n será: tp

N

Ntp tr = 34 tubos = 
8. 5 --'- 9 tubos

N
p

4 pasos paso

por lo cual el número de tubos real ( Ntr) en la secci6n de radiaci6n -- 
será: 

N N ( N 9 tubos ( 4 pasos) = 36 tubos
tr tp p

paso

y el área real de la secci6n será: 

A
rr  ( Ntr) 

2 (

A
et )(

D
cc ) = 

A
rr  (

36) 2 ( o. 3048m)( 0. 5682 m 2 / m) 

Arr  224. 45 m2

Y el cálculo de la longitud efectiva de los tubos ( L ) para un CAFD, 

esta longitud efectiva es la longitud necesaria del Ilbo, para absorber
la cantidad de calor deseada se calcula por: 

Let — A
rr 224. 45 m 2

2 = 
11. 07m. = 11 m

Ntr )(Aet) (
36)( 0. 5628m / m) 



Y como se desea por razones de mantenimiento que los codos de retorno ~ 
esten por fuera de la secci6n de radiaci6n, la longitud de la secci6n de
radiaci6n es igual a la longitud efectiva del tubo. 

En base a la experiencia se ha encontrado que los CAFD del tipo rec
tangular o caja deben cumplir con las siguientes relaciones entre sus
dimensiones

A / L 3 a 4. 5, A / A 1, A / Lsr sr sr sr psr sr

Por lo tanto, en base a los conceptos anteriores se puede determinar el - 
ancho de la secci6n de radiaci6n( A

sr ) 
como sigue: 

sr sr M 3. 66 m

sr /
L
sr

3

Y el ancho de la secci6n de convecci6n ( A
sc ) 

se calcula por: 

A
sc ( Nth )(D

cc ) + 
D

n

A
sc  (

4)( 0. 3048 m) + 0. 1524 m = 1. 371 m

Y la longitud de la secci6n de convecci6n ( L usualmente es la misma - 
que la longitud de la secci6n de radiaci6n ( Ec

en un CAFD del tipo ca- 
ja, por lo que L

sc = 
11 m. sr

En los CAFD de caja o rectangulares existe lo que se llama hombro, 
que es la zona en la que cambia de direcci6n la pared de la secci6n de - 
radiaci6n para llegar a la convecci6n, ver la figura No. 24 y su longi- 
tud ( Lh ) se calcula por: 

Lh  
A
sr - 

A
SC-  

3. 66 - 1. 371

1. 618 m
1. 414 1. 414

el número de tubos en el hombro ( Nth ) se calcula por: 

N
th  

Lh + 
1

1. 618 m + 1 = 6. 30 = 6

D 0. 3048 m
cc



or lo tanto el número de tubos por pared ( N
tpp ) 

N
tpp  

Ntr - 
N _ 

36 - 
6 = 12 tubos

th

2 2

la altura promedio de la secci6n de radiaci6n ( A
psr ) 

se puede calcu- 

Lar por: 

A
psr = 

N
tpp (

D
cc + 

0. 3048 + A
cd + 

A
sr - 

A
sc

4

A
psr = ( 12)( 0. 3048) + 0. 3048 + 0. 1107 + 3. 66 - 1. 371

4

A 4. 645 m
psr

El área de plano frío ( A
Cp ) 

de la secci6n de radiaci6n será: 

A
cp = ( Ntr )(Let )(

D
cc ) = (

36)( 11m)( 0. 3048 m) 

A 120. 70 m2
cp

Para calcular la longitud del haz radiante ( L), primero se debe -- 

alcular el volúmen de la secci6n de radiaci6n ( Vsr) y el área de las p,1
edes de radiaci6n ) y los cuales se calculan de la siguiente for— A

ia: 
pr

v
sr = (

A
sr )(

L
sr )(

A
psr ) = (

3. 66 m)( 11 m)( 4. 645 m) = 

Vsr = 187 m 3

A
pr = 

2( ( A
sr )(

A
psr ) + (

A
psr )(

L
sr ) ) + 

1. 4( A
sr )(

L
sr) 

A
pr = 

2( ( 3. 66 m)( 4. 465 m) + ( 4. 465 m)( 11 m) + 

1. 4( 3. 66 m)( 11 m) = 187. 27 m 2

lor lo cual, la longitud del haz radiante ( L) está definida como: 

L = 3. 6( V
sr /

A
pr ) = 

3. 6 ( 187 m 3 1187. 27 m
2 ) = 

3. 59 m



omo el exceso de aire de 30% y de la figural4 se obtiene que la pre- 

si6n parcial del 2 H 20 más la presi6n parcial del CO
2 (

P) es: 

22 290. 4 NIm ' por lo cual ya se puede calcular el producto PL

PL = ( 22 290. 4 NIM2 )( 3. 59 m) = 80 022. 53 N - m/ m
2

El factor de correcci6n puede ser calculado por medio de la si -- 
luiente raz6n y de la figura No. 13

D
cc /

D = 0. 3048 m/ 0. 1082 m = 1. 81

r por lo tanto 0< = 0. 933

Por lo que la superficie de plano frío equivalente será: 

dmCA

cp = (
0. 933)( 120. 70 m 2 ) = 112. 61 m 2

I "n base al método, sup6ngase una temperatura de los gases de comblis- 
i6n ( T ) de 760 * C, con esta temperatura y PL = 80 022. 53 N - M2 en - 

re la VIgura No - 15 y encuentra la emisividad de los gases

C = 0. 456

Ahora se debe encontrar el factor de intercambio para lo cual se
tecesita calcular el área efectiva del refractario ( A

er) 

A
er = 

A
pr - 

o¿A
cp = 

187. 27 m2 _ 112. 61 m 2 = 74. 66 m 2

r se substituye en la siguiente relaci6n

A
er 74. 66 m2

0. 662

A 112. 61 m
cp

Con el valor anterior y la emisividad de los gases de combusti6n
0. 456 de la figura No. 16 el valor de intercambio radiante F es -- 

gual a 0. 525, ahora bien, ya se puede controlar la raz6n

Qnc 12 055 482 W = 203 914. 59 W/ m2
A

cp
F ( 112. 61 M2 ( 0. 525) 



Siempre en un CAFD del tipo caja se desea que las pérdidas de
calor sean del 2%, por lo tanto, Q

p /
Q

nc
0. 02

Bien, con el exceso de aire y la T 760* C de la figura No. 18

encontramos la raz6n entre el calor coNEenido por los gases de combus- 
ti6n y el calor liberado para la combusti6n, o sea que: 

Qeg = 0. 387

Qnc

Debido a que no existe precalentamiento de aire y combustible, 
12sc/ Qnc = 

0 y Q
nc  

0, por lo tanto, substituyendo todos lo valores en- 

contrados en la ecuaci6n No. 6

Qsr _  ( + Qsc + Qac - Qp - Qeg ) Qnc
c,-'AcPF Qnc Qnc Qnc Qnc cKA

cp
F

Qsr 1 + 0 + 0 - 0. 02 - 0. 387) 203 914. 59 W/ m 2
of -A F

cp

Qsr 120 819. 39 W/ m 2
of- A F

cp

Ahora sup6ngase una T = 871 OC y con PL = 80 022. 53 N- m/ m 2 y de la -- 
figura No. 15 se obtieg9 que: = 0. 4375, con este valor y con Aer / A

cp
0. 662 de la figura No. 4 se obtiene que F = 0. 5, por lo tanto

Qnc
12 055 482 w 2

c -41A
cp

F (
112. 61M2 ( 0. 5) = 

214 110. 32 W/ m

Con T
gc = 

871* C y 30% de exceso de aire de la figura No. 18 se -- 
Obtiene: 

Qag
0. 459

Qnc

Y como Q
p

IQ
nc ' 

Q
sc/ Qnc Y Qac/ Qnc siguen siendo 0. 02, 0 y 0 respectiva -- 

mente, substituyendo en la ecuaci6n No. 9 se tiene

Qsr (
1 + 0 + 0 - 0. 02 - 0. 459) 214 110. 32 W/ m 2

ad A F
cp



Qsr 111 417. 18 W/ m 2
A F

cp

Graficando los dos valores encontrados de Q
sr / 

A F sobre la por— 

ci6n que les corresponde a la figura No. 17 ( como se pcUede ver en la -- 
figura No. 25) se obtiene la temperatura real de los gases de combus— 
ti6n T

29 = 
860' C, con este valor de Tgc y el valor encontrado para PL, 

de la igura No. 15 se obtiene que = 0. 4468, con el valor anterior y
Asr /o,.,Acp = 

0. 662 de la figura No. 16 se encuentra que F = 0. 5156, por

lo que: 

Qnc 12 055 482 W 2
v4A

cp
F ( 112. 6lm2)( 0- 5156) = 

207 622. 12 W/ m

Con Tgc e 860" C, se obtiene de la figura No. 18que: 

Qeg 0. 45

Qnc

y como en la ecuaci6n No. 9 los valores de Q
sc /

Q
nc ' Qac/ Qnc Y Qp/ Qncno cambian se tiene

Qsr (
1 + 0 + 0 - 0. 02 - 0. 45) 207 622. 12 W/

m2
ve. 

cp

Qsr = 110 039. 72 WIm 2
M. A F

cp

Entonces el calor en la secci6n de radiaci6n será

Qsr ( Qsr acA

cp
F = ( 110 0. 39. 72 W/ m 2 )( 58. 06m 2cA,A F

cp

Qsr = 6 389 094. 9 W

Y el flux real se calcula como: 

Qsr
6 389 094. 9 W 28 465. 55 W/ m 2A

rr 224. 45 m2

El cual cumple con los valores especificados para el servicio que
deberá presentar. 



Para el diseño de la secci6n de convecci6n, primero se debe selec- 
cionar un arreglo, se desea utilizar un arreglo triangular equilátero - 
con una distancia entre centros de 0. 3048 m con tubos de o. 1682 m y --- 11 mts., de longitud efectiva del tubo. 

El calor que deberá absorber la secci6n de convecci6n ( Q ) se -- 
calcula como: sc

Qsc  Qd - Qsr  10 126 605 W - 6 389 094. 9 W

Qsc  3 737 511 W

De la ecuaci6n siguiente

Qeq Qac Qsc Qd
Qnc Qnc Qnc Qnc

Substituyendo los valores encontrados

Qeq 10 126 605

Qnc
I + 0 + 0 - 

12 055 482

Qeg 0. 84 = 0. 16

Qnc

Con el valor anterior Q / Q y con % de exceso de aire se obtiene
la figura No. 18 e n

T
ch ) 

de 364 ' C. 
una temperatu7a prcomedio de los gases en la chimenea -- 

Se puede calcular, con bastante exactitud, la temperatura de los - 
jases en la secci6n de convecci6n como: 

T
gsc = 

T
gc - 

0. 25( T
gc - 

T
ch) 

T
gsc = 

860* C - 0. 25( 860* C - 205* C) 

T
gsc = 

736 " C



Y la temperatura del fluido al pasar de la secci6n de tubos aleta— 
dos a la secci6n de tubos escudo( T

pac ) 
se calcula en la forma siguiente: 

T
pac  T1sr - 0. 25( T

esr - 
T

e ) 

T
pac = 

213* C - 0. 25( 213' C - 205* C) 

T 211* C
pac

El siguiente paso es obtener la diferencia media logorítmica de tem- 
peraturas en la secci6n de tubos escudo( LMTD) TE, para lo cual hay que -- 
calcular los siguientes decrementos

AT, = T
gc - 

T
esr = 

860* C - 213* C = 647* C

AT
2  

T
gsc - 

T
pac = 

736* C - 211 * C = 525* C

Por lo que la ( LMTD) TE

LMTD) TE = AT1 - AT2 647* C = 525* C

In T1 / T 2 In 6470C/ 5250C

LMTD) TE = 583. 87 * C = 584* C

Entonces, la temperatura promedio del fluido en los tubos escudo será: 

T
pfe = 

T
esr + 

T
pae 2130C + 2110C

212" C2 2

Y la temperatura promedio de la pared del tubo ( T
ppe ) 

en los tubos es- 

cudo será: 

T
ppe = 

T
pfe + 

380C = 2120C + 380C = 250 OC



Como los gases de combusti6n, también han de pasar por la secci6n de - 
tubos aletados, se debe calcular el área mínima que tiene el flujo de ~ 
gases de combusti6n para pasar, por lo que para la secci6n aletada, se - 

propone utilizar birlos de 0. 0127 m de diámetro con 0. 0444 m de altura, 
con 20 aletas por plano y un plano por cada 0. 0254 m. 

Para calcular el área libre del flujo ( A
lg ) 

para los gases de com— 
busti6n se emplea la siguiente f6rmula: 

A
lg = 

L
sc (

A
sc - N th (2X - D) ) + L

et (
d) 

A
19 = 

llm( 1. 317 M - 4( 2( 0. 0444 M - 0. 1682 M) ),,+ 

11 m)( 0. 0127 m) 

A
Ig = 

3. 31 m2

Por lo que el gasto de combusti6n será: 

G F
gc 5. 60 Kg/ seg

1. 691 Kg/ m
2

seg. A
lg 3. 31 m2

Con G y T
ppe

de la figura No. 20se obtiene que el coeficiente de -- 

convecci6n h es 20. 77 W/ m 2 OC

La temperatura de los gases de combusti6n en la secci6n de tubos -- 
escudo puede ser calculada como: 

T
gc = 

T
ppe + (

LMTD) TE = 2500C + 5840C

T
ge = 

834" C

Con Tgce y Tppe se obtiene de la figura No. 21 que hrgc  
16. 43 WIm2 <> C 

y por último, con T
ppe

de la figura No. 22 se encuentra que h

46. 52 W m2 OC. 
prc

Para poder encontrar el factor de correcci6n f dado por la ecuaci6n
No. 11 es necesario encontrar el área de refractario ( A

ph ) 
en la secci6n

de convecci6n y la cual se puede calcular como: 



A
ph  (

0. 866)( D
cc )(

L
Sc )( Nh ) ( 2) 

A
ph  (

0. 866)( 0. 3048 m)( 11 m)( 2)( 2) 

A
ph  

11. 61 m2

y se debe calcular también el área debida a los tubos escudo ( A ), la
cual es calculada por: th

Ath  ( Nt )(Aet )(
L
et) 

Ath  ( 8)( 0. 5268 m 2 / M)( 11 m) 

Ath  46. 51 m 2

Por lo que sustituyendo en la ecuaci6n No. 11 se obtiene que: 

f = 
prc

h. p

F_+ h + h A
prc rgc prc ( th) 

46. 52 11. 61

20. 77 + 16. 43 + 46. 52 ( 46. 51

f = 0. 1387

El coeficiente total aparente de pel1cula de los gases de combus— 
ti6n está dado por la ecuaci6n No. 12 y con todos los valores obtenidos
anteriormente se obtiene: 

h
apg  (

1 + f)( h
cc + 

h
rgc) 

h
apg  (

I + 0. 1387)( 20. 77 + 16. 43) 

h
apg  

42. 359 W/ m2 . C



El valor del calor específico a presi6n constante, de la cQnducti- 

vidad y de la viscosidad del fluido a su temperatura promedio fueron - 
obtenidos del TEMA ( 8) y sus valores son los siguientes: 

C
pf = 

2. 9097 Joules/ Kg OC

Kf = 0. 1401 W/ m. OC

af = 1. 38055 x 10- 4 Kg/ m seg. 

Entonces, el coeficiente interno de película dado por la ecuaci6n
go. 21 será: 

h . = 0. 023 ( G) 8 ( C 11,14) 0 * 4 ( K ) 0 * 6

PI pf f f

d 0. 2

h
pi = 

0. 023 ( 952. 38) 0. 8 ( 2. 9097/ 1. 38055 X 10- 4 ) 0. 4 ( 0. 1401) 0. 6

0. 1540) 0. 2

h
Pi = 

133. 24 W/ m 2 , C

El coeficiente global de transmisi6n de calor ya puede ser calculado
para los tubos escudo

U

h
apg (

h
pi) ( 42. 359)( 133. 24) 

h
apg + 

h
pi

42. 359 + 133. 24

U = 32. 14 W/ M2 C

El calor absorbido por los tubos escudo será entonces: 

Qte  Ath (U)( LMTD) TE = ( 46. 51 m 2 )( 32. 14

2

W )( 584* C) 

Qte = 819 167. 6 w



Por lo tanto, el calor que deber& absorber los tubos aletados será: 

Qta  Qsc - Qte  3 737 511 W - 819 167. 6 W

Qta  2 918 343. 4 W

Se debe calcular la diferencia media logorítmica para los tubos ale- 
tados ( LMTD) TA pero antes se calcula T 3 por

T 3  T
ch - 

T
e = 

364 * C - 205 ' C = 159* C

Y como se hizo anteriormente se puede calcular la temperatura prome- 
dio del fluido ( T

sfa ), 
la temperatura promedio de la pared ( T

la ), 
la

temperatura prome ío de los gases de combusti6n ( T gca )y la teR eratura
promedio de la pel1cula exterior ( T

pea ) 
en la secci6n de tubos aletados, 

como se observa a continuaci6n: 

T  

T
e + 

T
pae 2050C 311 OC

pfa
2 2

208* C

T
ppa = T

pfa + 
380C = 208 OC + 38 0C = 240 OC

T = T + LMTD) TA = 240 C + 330 IC 570 ' C
gca ppa

T
pea

T
pfa + IXTD) TA = 208 C + 330 * C 373 * C

2 2

Con el valor obt:enido de T y G se encuentra de la figura No. 20
se obtiene que h 19. 35 WI

Vea.
C utilizando T = 570 * C y Tcc m

gca 2 ppa

240" C de la figura No. 21 se obtiene que h

ryg = 
16. 12 W/ m OC, y por

Gltimo, utilizando Tppay de la figura No. se encuentra que h
prc

46. 60 W/ m2 ` C

Para poder utilizar la ecuaci6n No. 16 se debe calcular el área de- 
bida a las aletas o birlos ( AA) y la superficie de tubo aletado por hi- 
lera ( Ath)' la pi,imera se calcula como sigue: 

AA = 2. 58 « D + 2X) 2 _ ( D) 2 ( N
ap )(

L
et )(Nth) 

AA = 2. 58 ( 0. 1682 + 2( 0. 0444) )
2 _ ( 0. 1682) 2 )( 20)( 11)( 4) 

AA = 85. 72 m 2



El parámetro para obtenci6n de la eficiencia de la aleta se calcu- la por medio de la ecuací6n No. 15

2 ( h— TI
cc) u = X cc

K ( d) 

u = 0. 416

Además debemos calcular

0. 0444 / _ 2( 19. 35) 

3 4 ._i O) 0- 0 11 -9 7)) f ' IA gnI in n. 

D + 2X ( 0. 1682 m) + 2( 0. 0444 m) 
D (

0. 1682 m) = 1. 53

Con los dos valores anteriormente calculados se obtiene de la grificaNo. 23, que la eficiencia de la aleta es: 

E = 0. 985

El cálculo de la superficie de tubo aletado por hilera ( A ) se calcula
como sigue: th

Ath = ( Nth )(L
et )(

A
et ) = 

4( 11 m)( 0. 5286 M 2 / m) 

Ath = 23. 258 m 2

Con todos los resultados obtenidos anteriormente ya se pueden calcular
el coeficiente exterior de película para los tubos aletados

h = hcc (E) ( AA) + Ath
Ath

h
P = —(

19. 35) ( 0. 985)( 85. 75) + 23. 25

23. 25

h
p = 

88- 16 W/ m 2 . C

El área de refractario por hilera de tubo aletado ( A
ph ) 

es: 

A
ph  

0. 866( D
cc

HL
et )(

2) = 

A
ph = 

0. 866( 0. 3048 m)( 11 m ( 2) 

A
ph = 

5. 80 m 2



Entonces, el factor de correcci6n f será: 

f = per h

h
p + 

h
rgc + 

h
per Ath

f= 46. 60 5. 80

88. 16 + 16. 12 + 46. 40 23. 25

f = 0. 07714

Y el coeficiente de película para los gases ( h
apg ) 

en la secci6n de tubos

aletados son: 

h
apg = (

1 + 0. 0771)( 88. 16 + 16. 12) 

h
apg = 

112. 31 W/ m 2 . C

El coeficiente global de transmisi6n de calor será: 

U

h
apg (

h
pi

h + h
apg pi

U = 60. 94 W/ m 2,, C

112. 31)( 133. 24) 

112. 31 + 133. 24

El área requerida para la secci6n. de convecci6n es: 

A = QSC
U)( LMTD) TA

A = 2 918 343. 4 W

60. 94 W )( 330' C) 

m 2,, C

A = 145. 11 m 2



El número de hileras necesarias de tubos aletados será: 

A = 145. 1 m2 = 
6. 23 hileras = 7 hilerasA

th 23. 258 m2

Se desea que para este CAFD la chimenea tenga un diámetro interno
de 1. 85 m, por lo que

F

G = ~.-- fl-c
A

G = 5. 60 kgIseg ( 4) 

1. 85 m) 2

G = 2. 123 kg/ n? seg

Por medio de la ecuaci6n No. 24 se calculan las pérdidas en la chi
menea. 

Las pérdidas en el quemador y plenum serán tomadas con un valor de
0. 762 cm de H 2 0. 
Las pérdidas o presi6n en el arco se desea que tenga un valor de
0. 254 cm de H 2 0. 
Las pérdidas en el banco de tubos escudo serán: 

p
te = 

2( 0. 2)( 1. 0847 x 10- 3 )( 1. 691 )2 ( 7. 62) 

p
te = 9. 4539 x 10- 3 cm de H2 0

Las pérdidas en los tubos aletados serán: 

P
ta = 

7 ( 1) ( 1. 0847 x 10 - 3 ) ( 1. 691) 2 ( 7. 62) = 

p ta  0. 16545 cm. de H20

Las pérdidas a la entrada de la chimenea serán: 

p
ec = 

0. 5( 1. 0847 x 10- 3 )( 2. 123) 2 ( 7. 62) = 

p
ec = 0. 01862 cm de H 2 0

Las pérdidas en el damper serán: 

pd = ( 1. 5)( 1. 0847 x
C3 )( 2. 12 8) 2 ( 7. 62) = 

p d = 0. 0587 cm de H 20



Las pérdidas a la salida de la chimenea

P
SC = (

1)( 1. 0847 x 1 C73 ) ( 2. 123 )2 ( 7. 62) 

p
SC = 0. 03725 cm de H 2 0

La ganancia de tiro en la secci6n de radiaci6n hasta los tubos
escudo, está dada por la ecuaci6n ( 22) 

Tiro = ( 3. 49163 x 10 - 4 )( A)( P) ( 1 1 ) 

Ta T

4
ge

5
3. 49163 x 10- ) ( 5. 21 m) ( 1, 0132 x 10 ) ( 1 1 ) 

305 1133

4. 4163319 x 10- lcm de H2 0. 
El efecto de la chimenea por m de altura puede ser calculada
sobre la misma base

Tiro en la chim nea = ( 3. 49163 x 10- 4 )( 1)( 1. 0132 x 1C) x
por m de altura

x ( 
1 - 1) 

305 673

0. 0634243 cm de H 2 O/ m

Y las pérdidas de fricci6n en la chimenea pueden ser calculadas
por la ecuaci6n ( 23) 

Pérdidas por fricci6n por
m de altura

G) 2 T
RC

3609504. 5) ( D) 

2. 123) 2 ( 673) 
3609504. 5) ( 1. 829) 

4. 59516 x jC4 cm de Q112 ' ' m

Entonces el efecto de la chimenea neto será: 

Tiro en la chimenea por Pérdidas por fricci.6n por
m de altura m de altura

Entonces

Efecto neto = 0. 0634243 - 4. 59516 x 10- 4

0. 0629647 cm de H 2 OIM



Y la pérdida total que deberá vencer la chimenea será la sumatoria
de todas las pérdidas menos la ganancia de tiro

AP = 9. 4539 x 10- 3 + 0. 762 + 0. 254 + 0. 16545 + 0. 01862 + 0. 05587 + 

0. 03725 - 4. 4163319 x 10- 1

AP = 0. 8610109 cm de H 2 0
Por lo tanto, la altura chimenea será: 

Al = 
Pérdidas totales de tiro

Efecto neto de la chimenea

Al = 0. 8610109 cm de H2 0
0. 0629647 cm de l Olm

Al = 13. 674 m. 

Como la caída de presi6n se presenta en dos fases primero se habrá
de calcular la caída como solo liquido, la densidad de líquido

eL), se puede calcular como

CL = ( G. S.)( 

H2 0
0. 739( 1000 kg/ m3

9 L = 
739 kg/

Y la masa del líquido (* L L ) se puede calcular como

I
L (

1 - % de evaporaci6n en peso)( fh) 

L = (
I - 0. 473)( 256 048. 12) = 135 193. 4 kg/ hr

Y la masa de vapor ih
V

será: 

lb v = (% de evaporaci6n en peso)( 1) 

It
V = (

0. 473)( 256 048. 12 kg/ hr) = 120 854. 71 kg/ hr

Por la densidad promedio

prom

ihL ] h
V

L
LO



256 648. 12

prom 135 193. 4 + 120 854. 71
739 46. 615

92. 251 kg/ m
3

Entonces la velocidad promedio del fluido será

V
ib 64 012. 03( 4) 

epram (A) ( 92. 251) ( 0. 154)— 

V 37 252. 825 m/ hr = 10. 34 m/ seg

ah 1 será calculada entonces por medio de la f6rmula

ah, = 
f L V

I 2g

donde L será la suma de la longitud de los tubos que hay por
paso

L = ( N
tp )( L t ) = 18( 12. 2 m) = 219. 6 m

Y f es aproximadamente 0. 015 para los tubos usados en los CAPFD

ah, = ( 0. 015) ( 219. 60) ( 10. 01) 2 = 
116. 55 mU. 1540 2( 9. 81) 

Y como para unir estos tubos se utilizan 14 codos de 180* y 4
codos de 90*, por lo tanto

áh2 = ( k V2 ( No. de codos de 1800) + ( k V 2 ( No. de codos de 900) 
T-- 

h2  0. 75 ( 10. 01) 2 (
14) + 0. 3 (

10. 01) 2 (
4) 

T-( 9 -. 8 1 ) 
1

2( 9. 81) 

ah2  57. 217 m + 6. 539 m = 63. 756 m de H 20

Y según lo que establece la ecuaci6n No. 25

AP = (
a h, + a h = 92. 51 ( 116. 55 + 63. 756) 

L prom 2) 

ap = 
16 638. 42 kg/ ni

2 = 163 057. 44 Newlm2
L

Para cuando solo hay vapor se calcula la caída de presi6n por la
f6rmula No. 28



6 2- 
1. 9068 x 10 f W V

a p
V ds

donde

Vf pram = 
1/ 92. 251 = 0. 01083 n?/ kg

p

Por lo tanto

APV = 1. 9068 x 1 CF6 ( 0. 015)( 64012. 03) 2 ( 0. 01083) 
0. 1540P

ap
V = 

14 653. 60 Newlrrr

Esta f6rmula da los resultados por cada 30. 48 m de longitud
equivalente. 

La longitud equivalente será: 

L
eq = 

L + L
eqI80 + 

L
eq90  

219. 6 m + 15. 25( 14) m + ( 6. 09) 4m

L
eq = 

457. 48 m

Si la longitud equivalente es de 475. 48 m por lo tanto la caída
de presi6n es: 

P = 219 938. 6 New/ m2
v

Y la caída de presí6n existente en el CAFD es

A p = a p
V (% 

de vaporizaci6n en peso) + 

AP L ( 1 - % de vaporizaci6n en pe so) 

AP = 163 057. 44 ( 1 - 0. 472) + 219 936. 8 ( 0. 472) 

4P = 86 094. 328 New/ m2 + 103 811. 01 Newlm2

AP = 189 905. 33 Newlm2

Los símbolos usados en esta secci6n son los siguientes: 

A = Area, área necesaria para la transmisí6n de calor en la sec
ci6n de conveccí6n, área transversal de la aleta o birlo — 

2
m

AA = Area debida a las aletas o birlos, 
M2

A
cd= 

Altura por cambio de direcci6n, ver la figura No. 



CP
Area de plano frío m2

Area efectiva del refractario m 2
er

A
et

Area exterior del tubo por unidad de longitud m2 / m

A ¡
t

Area interior del tubo, m
2

Al Altura, Altura de la chimenea, m

Alg Area libre de . flujo para los gases de combusti6n, 
m2

A h  Area de la pared de refractario por cama o hilera de
P tubos en2la zona de tubos aletados, escudo o de radia- 

ci6n m

pr
Area de las paredes de radiaci6n m2

PSr
Altura promedio de la secci6n de radiaci6n, m

A Area real de radíaci6n m 2
rr

A Ancho de la secci6n de convecci6n m
SC

sr
Ancho de la secci6n de radiaci6n, m

th
Area presentada por los tubos cada hilera de tubos
escudo o aletados, 

í2

Atr Area te6rica de radiací6n, m
2

C f Calor a presi6n constante a la temperatura promedio delP fluido, W/ kgIC

d Diámetro interior del tubo , diámetro del birlo o espesor

de la aleta, m

D Diámetro exterior del tubo, diámetro interior de la chi- 
menea, m

D
ec

Distancia entre la línea de centros de los tubos, m

D
n

Diámetro nomínal del tubo, m

E Eficiencia de la aleta o birlo, adimensional

F Factor de intercambio adimensional

F
gc

Flujo de los gases de combusti6n., kg/ h o kg/ seg

2
G Gasto del fluido o gases de combusti6n kgIm seg

g Valor de la acelerací6n de la gravedad m/ se 

h
apg Coeficiente apa5ente de pelicula externa de los gases

de cccbwti6n, W/ m ` C



h Coeficiente de transmisi6n de calor por convecci6n en la
cc

secci6n de convecci6n WIm20 C

h Coeficiente de 2 ransmísi6n de película para los tubosp
aletados, W/ m C

h
Pi

Coeficiente de transmisi6n de calor para la película

interna W/ m OC

h Coeficiente de transmisi6n de calor por radiaci6n debida
prc a las paredes de refractario de la secci6n de convecci6n

w/ m 2. C

h Coeficiente de transmisi6n de calor por radiaci6n debida
rgc a los gases de combusti6n W/ m2, C

K Conductividad térmica del metal de las aletas o birlos

Wlm2 <,C

K
Pf

Conductividad térmica del fluido a su temperatura prome- 

dio WIm 2, C

L Longitud del haz radiante, longitud total de la tubería

por paso, m

L
e

Longitud equivalente de los accesorios, m

L
et

Longitud efectiva del tubo, m

Longitud del hombro, m

LMTD) TA, TE Diferencia media logarítmica de temperaturas para

los tubos __letados y tubos escudo * C

L
SC

Longitud de la secci6n de convecci6n, m

L Longitud de la secci6n de radiaci6n, m
sr

Flujo total del fluido, kg/ hr

IhL Flujo del fluido en fase líquida, kg/ hr

ih Flujo del fluido en fase vapor, kg/ hr

N
p

Número de pasos, adimensional

N Número de tubos en el hombro, por hilera o cama, adímensional

tn

tp
Número de tubos por paso, adimensional

tpp
Número de tubos por pared, adimensional



p Presí6n parcial del vapor de H 2 0 más la presi6n parcial
del CO 2' presi6n atmosférica, Newlm2

p Presi6n en el arco, cm de H2 0

pd Pérdidas en el damper, cm de H 2 0
p

ee
Pérdidas a la entrada de la chimenea, cm de H2 0

pfe Pérdidas por fricci6n en la chimenea, cm de H2 0

p
qp

Pérdidas en el quemador y plenum, cm de H2 0
Pr Número de Prandtl, adimensional

p
se

Pérdidas a la salida de la chimenea, cm de H 2 0
p
ta

Pérdidas en los tubos aletados, cm de H20

p
te

Pérdidas en los tubos escudo, cm de H20

Q
ac

Calor sensible del aire para la combusti6n, W

Qd Calor de diseño o carga térmica, w

Qeg Calor existente en los gases de combusti6n, W

Q
nc

Calor neto liberado por la ccuLbusti6n, W

Q
p

Calor perdido, W

QSC Calor sensible del combustible a calor en la secci6n de
convecci6n, W

QR calor por radíaci6n, W

2

Qrr Flux recomendado en la secci6n de radiaci6n, WIm

Qsr Calor absorbido en, la secci.6n de radiaci6n, W

Qsre Calor por conveck-i6n en la secci6n de radiaci6n, W

Qsrr Calor por radíaci6n en la secci6n de radiaci6n, w

Re Número de Reyno1ds, adimensional

T Temperatura del aire, QK
a

T
ch 

emperatura de los gases de combusti6n en la chimenea

C o " R

T
e

Temperatura del fluido a la entrada del CAFD * C

T
esr

Temperatura del fluido a la entrada de la secci6n de
radi;-..ci6n, ' C

Tgc Temperatura de los gases de combusti6n en la secci6n de
radiaci6n** C o OK



gca
Temperatura de los gases de combusti6n en la secci6n de
tubos aletados ' C

gce
Temperatura de los gases de combusti6n en la secci6n de
tubos escudo ' C

pae
Temperatura del fluido al pasar de la secci6n de tubos
aletados a los tubos escudo ' C

pf

Temperatura promedio del fluido en la secci6n de radia- 
ci6n * C

T
pfa

Temperatura promedio del fluido en la secci6n de tubos
aletados * C

T
pfe

Temperatura promedio del fluido en la secci6n de tubos
escudo * C

T Temperatura promedio de la pared de tubo en la secci6n
pp de radiací6n ' C

T
ppa

Temperatura promedio de la pared de tubo en la secci6n
de tubos aletados * C

T
ppe

Temperatura promedio de la pared de tubo en la zona de
tubos escudo ' C

T Temperatura del fluido a la salida del CAFD ' C

2
u Coeficiente global de transmisi6n de calor, Wlm * C

y Velocidad de los gases de combusti6n, m/ seg
ge

v
pf

Velocidad promedio del fluido, m/ seg

3

pf
Volumen especifíco del fluido, m Jkg

Flujo del fluido por paso, Kg/ hr

Altura de la aleta o bírlo, m

OL Factor de correcci6n# adímensional

r. A,,, Area de plano frío equivalente, 

ap Pérdidas totales de2 tiro en cm de H 2 0, caída de presi6n

en el CAFD en New/ m. 

h 1 Caída de presi6n debida a la tubería, m

ah 2 Caída de presi6n debida a los accesorios, m

2

ap L Caí& de presí6n cuando solo hay fase líquida, New m



AP
v = 

Caída de presidn cuando s6lo hay fase vapor, N/ m 2

G = Emisividad de los gases de combusti6n, adimensional

PL = Densidad del líquido, k9/ m 3

PProm = Densidad promedio cuando existen dos fases, k9/
M3

ev = Densidad del vapor, kg/ m' 

Pf = Viscosidad del fluido, kg/ m seg



HOJA DE DATOS DE PROCESO DE
UN CAFD

PLANTA: De Destilación Atmosfértco

LOCALIZACiON: Tula, Hgo. 

TRABAJO No: 11157

Mo, DE UNIDADES: Una

NOMBRE DEL CALENTADOR: Rehervidor de la Torre D~ tonizadora

TIPO: Horizontol

CONDICIONES DE PROCESO POR UNIDAD

A OPERACION NORMAL_ 

SECCION DEL CAFO Convección y Roffioraidn

SERVICIO Pom proceso

CARGA DE DISENO. kw 101215. 1505

FLUIDO Hidrocorouros

FLUJO DEL FLUIDO. kglh 256 048

PESO MOLECULAR 100. 75

GRAVEDAD ESPECIFICA A 15 * C 0.728

FACTOR n -E CARACTERIZACION '* K" 11. 99

PROPIEDADES DEL FLUIDO A LA ENTRADA DEL CAFD
TEMPERATURA, ' C 205

PRESiON. Sur 19. 09

API DEL LIQUIDO 82. 94

VISCOSIDAD DEL LIQUIDO, cp 0. 197

VAPOR 1% EN PESO) 

PESO MOLECULAR DEL VAPOR I
DENSIDAD DEL VAPOR. kgIm3 1

PROPIEDADES DEL FLUIDO A LA SALIDA DEL CAFD

TEMPERATURA. IC 233

PRESION. Sor 15. 14

GRAVEDAD ESPECIFICA A 151C 0.739

VISCOSIDAD DEL LIQUIDO. cp

VAPOR (*/. EN PESO) 47. 

PESO MOLECULAR DEL VAPOR 1 95. 19

DENSIDAD DEL VAPOR. kq/ m3 40. 01

CONDICIONES DE DISEÑO

DE SOBREDISENO lcvlo

CAÍDA PERMISIBLE DE PRESION. Bor 3. 44

RAZON DE RETORNO 0. 55

CORROSION DEBIDA A H, 5
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TABLA No. 12

VALORES TIPICOS DE LA TRANSMISION DE CALOR POR UNILIAU Ut
AREA ( FLUX) PARA DIFERENTES SERViCÍOS

1 TABLA No. 13

VALOR PROMEDIO ( W/ ffi- 1 1
SERVICIO

CALENTADOR ATMOSFERiCO DE CRUDO
35 ' 37 - 44 152

CALENTADOR DE VACIO DE CRUDO
25 230- 35 137

REHERVIDORES ( EN GENERAL) 
M ¡ 37 - 37 844

CALENTADOR DE ACEITE TERMICO EN CIRCUITO CERRADO 25 230- 35 137

CALEÍNTADOR DE CARGA AL REFORMADOR CATALATICO 23 C553 - 57 844

CALENTADOR DE COQUIZACION
34 Cgt 3,1 137

ROMPEDCRES DE viSCOSIDAD SECCION DE CALENTAMIENTO 28 383 35137

ROMPEOCRES DE vISCOSiDAD SECCION DE REACCION te 922 22 0715

CALENTADOR DE LA PLANTA DESASFALTADORA DE

CALENTADOR DE Crl_) Olil' ZACION 1 708- 2 97

23683 25 230
PROPANO

CALENTADOR DE LA PLANTA REDUCTORA DE ACEITES 23 853 - 28808

CALENTACCR DE LA PLANTA DE HIDROCARBUROS
35 ; 37

CALENTADOR DE CARGA AL REAr-TOR DE LA Cl- ANTA

SECCION PARA GENERACION DI- VAPOR 488- 732

34 691 35 137
CATALITICA

PLANTA CATALITICA

SOBRECALEN TADORES DE VAPOR
28 383 40 998 1

1 TABLA No. 13

VALORES RECOMENDADOS DE VELOCIDAD MASICA DEL FLUIDO PARA
DIFERENTES SERVICIOS

VELOCiGAD RECOMENDADA
SERVICIO

tkg/ J S) 

CALENTADOR ATMOSFERICO DE CRUDO 854- 220

CALENTADOR DE VACIO DE CRUDO
1454 - 953

REHERVIDORES ( EN GENERALS 732 - 1 2 ZO

CALENTADOR DE ACEITE TERMICO EN CIRCUITO
CERRADO 1708- 2197

CALENTADOR DE CARGA AL REFORMADOR
CATALITICO 219- 342

CALENTADOR DE Crl_) Olil' ZACION 1 708- 2 97

CALENTADOR DE LA PLANTA TRATADORA DE
HIDROCARBUROS

732- 9" 

SOBRECALENTADORES DE VAPOR 146- 342

SECCION PARA GENERACION DI- VAPOR 488- 732

CALENTADOR DE CARGA AL REACTOR DE LA
PLANTA CATALITICA 1

1 464- 1952



TA13LA No. 15

TABLA No. 14

MTANCIA ENTRE CENTROS

CARACTERISTICAS DE LA TUBERIA NIAS COMUNN" TE USADA EN LOS

CAFO

DEL TMO Nú DISTANCIA ENTRE CENTROS Oce ( lo) 

CEDULA d Aft 4

hal

a, 776

aII43 0. 1016

0. 1413 12540

40 a07792 4.76592 x ocí3 OL2791

QL9762 in OLosas so Q07360 4.215146 x lo 3 Q2791

100 Q06664 48850 x 16,3 12791

40 11022 21260 x 1073 OL 38 90

so OLO1971 141923 x lo3 OL 35 90

120 0,0920 6,86¡ 85 x 16,1 OL 35 90

160 0.0873 5.99224 x lo OL3690

40 0.1640 0.0low 0.5283

so CLI463 O. Oieei a5res

OL524 te" l ales3
120 C0397 0.01532 0.5285

160 C1317 0.01382 0.5285

TA13LA No. 15

MTANCIA ENTRE CENTROS

P~ ETRO EXTERIOR DEL TMO Nú DISTANCIA ENTRE CENTROS Oce ( lo) 

aOM7 al524

CLIO16 a, 776

aII43 0. 1016

0. 1413 12540

0. 1682 0.3048

0.2190 0.4004
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3. 3 EFICIENCIA DEL EQUIPO

3. 3. 1 GENERALIDADES

La eficiencia de un CAFD está definida como: 

Carga térmica de diseño — 
x 100% 

Calor liberado por la combusti3n

Normalmente se desea que la eficacia de un CAFD con tiro natu- 

ral y sin reacci6n sea del 82% al 85%. 
1. 

La eficiencia de un CAFD depende de varios factores importan- 
tes, estos factores son los siguientes: 

La temperatura de entrada del fluido de proceso al CAFD

La temperatura de los gases producto de la combusti6n. 

El exceso de aire. 

3. 3. 2 TEMPERATURA DE ENTRADA DEL FLUIDO DE PROCESO AL CAFD

C6mo influye la temperatura de entrada del fluido de proce- 
so al CAFD? 

En todos los CAED, excepto los del tipo radiante y helicoi- 
dal tienen una secci6n de conveccift, en la que el fluido de pro- 

ceso entra al CAFD y como esta secci6n absorbe cierta cantidad
del calor contenido por los gases producto de la combusti6n, en- 

tonces la temperatura de entrada del fluido de proceso no deber& 
ser igual o mayor que la temperatura de los gases producto de la
combusti6n, en caso contrario, no habrá transmisi6n de calor des
de los gases producto hacia el fluido de proceso, lo cual ocasio

nará una eficiencia sumamente baja del CAFD. 

La limpieza de los tubos del serpentín de la secci6n de con
vecci6n influye poderosamente en la eficiencia, ya que el holl1n

que se acumula sobre ellos evita una eficiente transmisi6n de ca
lor, por lo tanto, se deben mantener limpios, para este fin se

utilizan los sopladoresde hollín, los cuales son dispositivos que

despiden vapor por una serie de boquillas colocadas en una lanza
para limpiar los tubos. 

3. 3. 3 TEMPERATURA DE LOS GASES PRODUCTO DE LA COMBUSTION

Si bien la temperatura de los gases producto de la combus- 
ti6n no debe ser menor o igual que la temperatura de entrada



del fluido de proceso en los tubos del serpentín de convecci6n, tam

poco deberán alcanzar su temperatura del punto de rocío; esto se de!» 

be, a que como se explic6 anteriormente, durante la combusti6n hay
formaci6n de S02y si hay suficiente oxígeno en los gases de combus- 
ti6nse formará S03. Además, como normalmente hay vapor de agua y
si la temperatura y la presi6n es la adecuada el vapor de agua se
condensará reaccionando con el S02y el S(, según las siguientes

reacciones: 

SO + 2F20 - H30 + HS03

S03 + H20 - H2SO4

En la primera reacci6n da como resultado HSO que es un ácido

moderadamente débil conocido como sulfito de hidr6geno. 

En la segunda reacci6n, que es la de mayor interés, se obtiene

como producto el ácido sulfúrico ( H2SO4) el cual es altamente corro

sivo que ataca tanto a la chimenea como a los tubos del serpentín
de convecci6n. Por esta raz6n, la temperatura de los gases producto

de la combusti6n deberá ser mayor que su temperatura de punto de ro
cío. Es importante el hacer notar que mientras haya una mayor canti
dad de S3 se eleva la temperatura del punto de rocío como lo mues- 
tra la figura No. 41. 

3. 3. 4 EXCESO DE AIRE

Si existe más aire que el exceso recomendado ( 20% de exceso de

aire cuando se quema gas combustible y 30% de exceso cuando se que- 

ma aceite combustible) entonces existirá más aire del necesario pa- 

ra que se efectúe la combusti6n completa, este sobreexceso de aire

absorberá parte del calor liberado por la combusti6n y como el aire
no necesario sale junto con los gases producto de la combusti6n lle
vándose el calor a la atm6sfera, origina que haya un mayor consumo

de combustible para la misma caraa térmica, como es l6gíco, esta ma

yor cantidad de combustible libera más calor que el necesitado teo- 
ricamente para la combusti6n reduciendo de este modo la eficiencia
del CAFD. 

La principal fuente de sobreexceso de aire es el espacio exis- 

tente a través de las uniones entre las placas de acero, en las

uniones de los refractarios así como en el espacio existente entre

la pared del CAFD y los tubos de entrada y salida del CAFD. 

Tambiz-n la fuente puede ser un mal ajuste de aire primario
como secundario en los quemadores del CAFD. 



Para saber exactamente la cantidad de aire que hay en el CAFD
se utilizan los analizadores de oxígeno. Gracias a los datos obte- 

nidos con su uso es posible obtener figuras como la figura No. 18. 

Estos aparatos tienen normalmente dos sondas colocadas respec

tivamente una justamente antes del regulador de tiro y otra antes
de la secci6n de convecci6n como se puede observar en la figura

No. 27. 

El sobreexceso de aire puede ser controlado o eliminado por

medio de un cuidadoso ajuste en los registros de aire de los que- 

madores, ast como, el uso de materiales sellado en las juntas de

materiales refractarios y placas de acero. 



CAPITULO IV

CALENTADORES SIN REACCION Y TIRO FORZADO

4. 4. 1. INTRODUCCION

Este capítulo muestra el diseño térmico del sistema de recupe

ración de energía para un CAFD. Para tal fin, se hará una compa- 

ración entre dos sistemas propuestos, inmediatamente se estimará - 

el efecto que impone la adición de un sistema de recuperación de - 

energía sobre los procesos de combustión que se llevan a cabo en - 

el interior del CAFD, el % en que aumenta la eficiencia del CAFD, 

el perfil de temperaturas ast como los dibujos del equipo agrega— 

do. 

4. 4. 2. SELECCION DEL SISTEMA

Cuando un CAFD se obtiene ciertos niveles de temperatura en - 

las chimeneas, existe la posibilidad de agregar sistemas de recupe

ración de energía como son: 

Sistemas de precalentamiento de aire

Sistemas de generación de vapor

Cuando un CAFD es operado a una capacidad de 11, 700 KW de car

ga de diseño y temperaturas mayores de 4500C ( en la chimenea) se - 

recomienda adicionar un sistema generador de vapor. Para cargas

de diseño menores de 11, 700 Kw y temperaturas menores de 4500C ( en

la chimenea) se recomienda adicionar un sistema de precalentamien- 

to de aire. 

Como en el caso de este trabajo, los niveles de temperatura en

la chimenea es de 3640C y la carga de diseño está por debajo de -- 

los 11, 700 KW se selecciona un sistema de precalentamiento de aire. 



De los muchos tipos de precalentadores de aire s6lo se anal¡ 

zarán dos, que son: 

a) Precalentador de aire tubular

bi Precalentador de aire regenerativo rotatorio

Las ventajas que presenta un sistema de precalentamiento de

aire son las siguientes: 

1.- La eficiencia de la combusti6n mejora, porque ésta es casi - 

completa con una menor cantidad de exceso de aire. 

2.- Ayuda a la estabilizaci6n y aceleraci6n de la ignici6n del - 

combustible, lo que permite una mayor flexibilidad en la car

ga. 

3.- Se obtienen temperaturas más elevadas de las flamas Y gases, 
producto de la combusti6n, lo que permite un mayor coeficien

te de transmisi6n de calor. 

4.- Las ventajas anteriores hacen posible la reducci6n de la' su- 

perficie de calefacci6n. 

s.- La producci6n de escoria es -menor debido a que la combusti6n, 

es casi completa, por lo que se reducen los perlodos de paro

en el equipo para su limpieza. 

Las desventajas de los precalentadores de aire son: 

1.- Para un calentador de proceso que trabaja con precalentamien

to de aire se deberá considerar el refractario para las part
des del CAPD de tales caracterIsticas que soporten las altas

temperaturas de la flama y gases de combusti6n. 

2.- Las acumulaciones de ceniza en los precalentadores de aire - 

afectan seriamente la operaci6n de la unidad. 

3.- En los precalentadores de aire del tipo reaenerativo general

mente se tienen fugas de la corriente de aire a la de los ga

ses, cuando estas son excesivas se requerirá una conpensaci6n

mediante el aumento de notencia en el ventilador. 
4.- Al presentarse las fugas, éstas por lo general no se perciben, 



sino hasta cuando la corrosi6n está muy avanzada, requirién- 

dose una reparaci6n considerable o la reposici6n total del - 

equipo. 

4. 4. 3. DISERO TEP1,11CO DE UN SISTEMA DE PRECALENTAMIENTO DE

AIRE DEL TIPO TUBULAR

El primer paso, consiste en calcular todas las propiedades - 

de los fluidos caliente y frío ( gases producto de la combubti6n y

aire, respectivamente) a las temperaturas de entrada de ambos flui

dos. Para estos cálculos, se utilizaron los datos de la tabla - 

A- 1 de la referencia ( 9) y los resultados se enlistan en la Tabla
No. 15. 

4. 4. 3. 1. SELECCION DE LOS TUBOS

Los tubos para intercambiador de calor, también se conocen - 

como tubos para condensador y no deberán confundirse con tubos de

acero, u otro tipo de tubería obtenida por extrusi6n a tamaños -- 

normales de tubería de hierro. 

El diámetro exterior de los tubos para condensador o inter— 

cambiador de calor, es el diámetro exterior real, en pulgadas den

tro de tolerancias muy estrictas. En la tabla No. 16, se enlis- 

tan los tamaños de tubo que normalmente están disponibles, de los

cuales los de 3/ 4" ( 0. 019 m) y 1" ( 0. 0254 m) de diámetro exterior, 

son los más comunes en el diseño de intercambiadores de calor. 

Los orificios de los tubos, no pueden taladrarse muy cerca - 

uno de otro en el espejo, ya que una franja demasiado estrecha de

metal, entre los tubos adyacentes, debilita estructuralmente el - 

cabezal de los tubos espejo. La distancia más corta entre los - 

dos orificios adyacentes, es el claro o ligadura ( C1) 

y estos a

la fecha son casi estandar. Los tubos se colocan en arreglos -- 

triangulares o cuadrados. La figura No. 29, muestra los arreglos

de los tubos ya sean triangulares o cuadrados. 



El espaciado de los tubos Pt es la distancia menor de centro
a centro, en tubos adyacentes, los valores de Pt para diferentes
diámetros de tubos en arreglo triangular y cuadrado se muestran - 

en la Tabla No. 17. 

Para poder calcular el área de flujo del aire, se debe selec

cionar que tipo de tubo es el que ha ¿ e utilizar el intercambia— 

dor, as£ que se selecciona tubos de 11/ 2" ( 0. 0381 m), BWG 18 en - 

arreglo de 1 7/ 0" ( 0. 0476) en arreglo triangular, las razones que

llevaron a estos datos son los siguientes: 

1) Como el aire va ha fluir a través de los tubos, se eligi6 el

mayor diámetro exterior posible, para que presente la mayor - 

área de flujo por tubo ( a) posible. 

2) El BWG ( Birminghan Y.¡ re Gage), se eligi6 el No. 18, porque -- 

presenta el espesor de pared de menor valor con lo que se es- 

pera una mayor transmisi6n de c-alor. 

3) El arreglo seleccionado, es el triangular, porque es el que - 

induce una mayor turbulencia y entre mayor turbulencia existe, 

mejor transmisi6n de calor se obtiene. 

4. 4. 3. 2. BALANCE DE CALOR

Efectuando un balance de calor entre el aire y los gases pro

ducto de la combusti6n: 

Q = w c ( t2 - t I ) = TrIc ( T 1 - T 2 ) 

donde: 

Q = flujo de calor transmitido, en W. 

w = flujo de aire, en kg/ s. 

cp= 
calor a presi6n constante del aire, W- s/ kg' C. 

t,= temperatura de salida del aire, ' C. 

t,= temperatura de entrada del aire, OC. 

W = flujo de los gases producto de la coipbusti6n, kq/ s. 

4



C
p = 

calor a presi6n constante de los gases producto de la

combusti6n, W - s/ kg OC. 

T1 = temperatura de entrada de los gases producto de la com- 

busti6n, ' C. 

T 2 = temperatura de salida de los gases producto de la com— 

busti6n, ' C. 

Despejando t 2 de la ecuaci6n ( 1) obtenemos: 

t = 

W C ( T 1 - T2 ) + 
t

2 w c

P
I

Cuando se quema aceite combustible: 

t (
5. 60) ( 1053) ( 364 - 146) + 

35 = 312 OC
2 ( 1007) ( 4. 60) 

cuando se quema gas combustible: 

t (
5. 05) ( 990. 5) ( 364 - 157. 2) + 

35 = 288 * C
2 ( 1007) ( 4. 05) 

Los cálculos anteriores, se han hecho sobre la base que en el

calentamiento y enfriamiento de los gases, difiere Gnicamente, en

aspectos menores de los procedimientos empleados en sistemas líqui

do- 11quido. Las relaciones entre coeficientes de película, para

los gases y las caídas de presi6n permitidas, dependen críticamente

de las presiones de operaci6n del sistema, mientras que para flui- 

dos incompresibles, la presi6n de operaci6n no es importante. Los

valores de los coeficientes de película para los gases son, gene— 

ralmente, menores que aquellos que se obtienen de líquidos a igua- 

les valores de masa - velocidad. 

4. 4. 3. 3. DIFERENCIA MEDIA LOGARITMICA DE TEMPERATURAS

Para simplificar el análisis de la transmisi6n de calor, en - 



los intercambiadores, es aconsejable establecer una diferencia me- 

dia de temperaturas entre los dos fluidos, esta diferencia media - 

logarItmica de temperatura ( DMLT) y una explicaci6n muy detallada

del procedimiento analItico seguido para determinarla, la muestra

la referencia ( 9) en las páginas 428 a la 431. La DMLT se define

como: 

T - T, 

AT
c

In ln (AT
c / AT _fT_ 

donde: 

I ) 

LT 1n  Diferencia media logarítmica de temperaturas, OC. 

AT = T t
c 2

ATf = T 2 - t 1

2 ) 

Siempre es aconsejable el realizar una pequeña tabla, cuando

se realizan los cálculos de la DYLT tal como se muestra a continua

ci6n: 

Fluido caliente Fluido frTo

T 1 ) 364 * C - 312* C ( t 2 52 * C ( T ) 

T 2 ) 146. 2* C - 35" C ( t 1 111. 25' C ( T f) 
LT

c - LT f - 59. 25* C

T - 
59. 25

77. 90' C
ln ln ( 52/ 11. 25) 

Entonces, ' T 1n  77. 90OC, cuando se quema aceite combustible

v cuando se quema gas combustible será: 



Fluido caliente Fluido frío

T ) 364 ' C - 2880C ( t,) = 76 OC (_' T
1 c

T 2 ) 157. 2* C - 350C ( t = 122. 20' C ( ZT f) 
LT

c - ! T f ) = -46. 20' C

AT -
46. 20 = 

47. 49' C
ln ln( 46. 20/ 122. 20) 

4. 4. 3. 4. CORRECCION DE LA DIFEREENCIA MEDIA LOGARITMICA DE
TEMPERATURAS. 

Como un intercambiador de calor de flujo cruzado presenta con

figuraciones de distribuci6n de temperatura mucho más complicadas. 

Por lo tanto, al aplicar la DIDILT a una aistribuci6n de flujo cruza

do, se debe modificar la expresi6n que se dedujo anteriormente, p 

ra el caso flujo de un s6lo paso, tanto en el lado de los tubos, - 

como en el lado del ducto. El análisis de la DMLT del flujo cru- 

zado, es mucho inas complejo. Afortunadamente se han desarrollado

diagramas de correcci6n ( referencias 17 a 19), que permiten conver

tir la DMLT del flujo a contracorriente a las condiciones de flujo

cruzado, en un s6lo paso o en mCltiples pasos. 

Para obtener el valor corregido de la diferencia media loga— 

rítmica de temperaturas ( AT
cr ) 

de cualquiera de estas distribucio- 

nes, se debe multiplicar la DhILT del flujo en contracorriente, por

el factor de correcci6n apropiado, es decir: 

AT
cr = ( T ln ) ( Ft ) . ( 5 ) 

Donde Ft se obtiene de la figura No. 30. La abscisa de esta

figura, es la relaci6n adimensional P de temperaturas que se defi- 

ne como: 

P = 
t 2 t 1 . . . 

6

T 1 t 1



1 parámetro R que anarece en las curvas se define coiro: 

R = 
T 1 - 12 2

t 2 - t 1

Debe observarse que los factores de correcci6n de la figura - 

Ho. 30, son aplicables en ambos casos, en que el fluido caliente - 

fluya o bien por dentro de los tubos, o bien por el lado del ducto. 

En la referencia ( 17) se encuentran diagramas del factor de correc

ci6n, de otras distribuciones de flujo. 

Calculando el Ft cuando se quena aceite combustible: 

312 - 35
R = 

364 - 146. 25
P = 

TT64 - 35 312 - 35

Ft = 0. 80

Por lo tanto, la AT
cr

será: 

por lo tanto P = 0. 84

R = 0. 78

AT
cr  ( AT In ) ( Ft) = ( 77. 90) ( 0. 8) = 62. 32* C

Y cuando se quena gas combustible: 

288 - 35 = 
0. 76 R = 

364 - 157. 2 - 
0 * 81

p = 
NW64 - 35 288 - 35

Ft = 0. 9

y : 

T
cr = ( AT ln ) ( Ft ) = (47. 9) ( 0. 9) = 43. 11' C



4. 4. 3. 5. AISLAI IENTO TEPI-'-ICO DEL DUCTO

El princinal objeto de este trabajo, es el de recuperar la

energía disponible que se encuentra en los gases producto de la
cor-busti6n, por lo tanto, no puede haber pérdidas, por lo que ha

de aislarse de la mejor manera posible el ducto que conduce los g, 
ses, producto de la combusti6n, así aue es deseable, que las pérdi

das de calor en el ducto sean del 0. 5% del calor contenido por los

zlases. 

El calor contenido por los gases, producto de la combusti6n, 

cuando se quema aceite combustible es: 

Q = WC T = ( 5. 60) ( 1053) ( 364) = 2' 146, 435. 2 W

por lo tanto, la pérdida aceptable será 107, 321. 7 W cuando se que- 

ma aceite combustible. 

Y cuando se quema gas combustible: 

0 = WC T = ( 5. 05) ( 990. 5) ( 364) = 1' 820, 737. 1 W
p

por lo tanto la pérdida aceptable será 91, 036. 85 W cuando se quema

aas combustible. 

Para aislar el ducto se utilizará concreto refractario porque

presenta las siguientes ventajas, como son: una alta resistencia a

la compresi6n, se contrae hasta que su temperatura llega a los - - 

1, 0370C 1, sobre todo es ligero y tiene una excelente resistencia a
la abrasi6n. 

Como es sumamente difícil conseguir catálogos o folletos de - 
los fabricantes de materiales para aislamiento térmico, se utiliza

rán los datos de la tabla III de la refferencia ( 20) y los cuales - 

son: 



Conductividad térmica Ck) =; 9a. 64 W_ CM/ M 2 oC

Densidad = 2, 066. 45 k_g/ M 3
Temperatura mQIxima de servicio = 1, 426' C

Como se trata de una placa compuesta como se puede ver en la

figura No. 31; entonces, es sumamente deseable que la temperatura

exterior de la placa sea de SGOC; como la placa exterior valga la

expresi6n, es una placa de acero de 3/ 8" (. 952 cm), podemos calcu- 

lar la temperatura intermedia. 

donde: 

k A ( T T

Q
e

p . . . 
8

P

Flujo de calor, en W

k
p = 

Conductividad de la placa de acero, 375 Y—cm/ m2 ' C

A = Area de control el m2) 

T
1 = 

Temperatura intermedia entre la placa y el concreto
T

p = 
Temperatura exterior de la placa, en OC

e

p = 
Espesor de la placa, en cm

despejando T
1

de la ecuaci6n ( 8): 

t = 

Q ( e

P ) + t
i K A p

Cuando se quema aceite combustible: 

t (
107, 321. 76) ( 0. 952) + 

50 = 322. 45* C
375) ( 1) 

Cuando se quera gas combustible: 

t
91, 036. 85) ( 0. 952) + 

50 = 231. 110CC375) ( 1) 

DesrDejanc o de la ecuaci6n ( 8) el e c : 

e c = 
k

c
A ( T

c - 
T

1 ) 

Q



Donde los subíndices c se refieren al concreto: 

e = (
99. 64) ( 1) ( 364 - 322. 45) = 

0. 038 cm
c 107, 321. 76

El espesor del concreto será de 0. 038 cm cuando se quema aceite -- 

combustible: 

e = (
99. 64) ( 1) ( 364 - 231. 11) = 

0. 14 cm
c 91, 036. 85

El espesor del concreto será de 0. 14 cm cuando se quema gas combus

tible. 

4. 4. 3. 6. TEMPERATURAS CALORICAS

En el intercambio de calor fluido a fluido, el fluido calien- 

te posee una viscosidad a la entrada, que aumenta a medida que el

fluido frío se enfria. El fluido frío entra con una viscosidad, 

que disminuye a medida que se calienta. Hay una terminal calien- 

te ( T 1 - t 2 ) y una' terminal fría ( T2 - t 1 ) y los valores de h0 y

hi ( coeficientes de transmisi6n de calor por convecci6n externo e

interno, respectivamente), varían a lo largo del tubo para produ— 

cir una U ( coeficiente global de transmisi6n de calor) mayor en la

terminal caliente que en la fría. Así que para simplificar los - 

cálculos se necesita una temperatura promedio en la cual el coefi- 

ciente global de transmisi6n de calor ( U) y otras propiedades se - 

puedan evaluar, tal temperatura es llamada temperatura cal6rica, - 

para quien desee conocer las bases y el análisis matemático segui- 

do para llegar a las ecuaciones ( 9) y ( 10) puede consultar la refe

rencia ( 21) y la cual se define para el fluido caliente corno: 

Tc = T 2 + F
c CTI - T 2) . . . ( 

9 ) 

y para el fluido frío: 

tc = t 2 + F
c ( t2 - t 1 ) . ( 

10 ) 

0



donde F es conocida como la fracci6n cal6rica siendo adimensional
c

y la cual se encuentra graficada en la figura No. 32. Para poder

utilizar la figura No. 32 hay que calcular el parámetro Kc el que
se define coro: 

K
c

U
c

U - 

Uf
f

Pero para determinar las temperaturas cal6ricas representadas

por las ecuaciones ( 9) y ( 10) primero hay que determinar K
c

defini

da por la ecuaci6n ( 11) en las cuales intervienen Uc y U f que son
resi:)ectívamente los coeficientes globales de transmisi6n de calor

de las terminales caliente y fria: 

donde: 

donde: 

U - 
Q — . ( 

12
c A ( T 1 - t 2) 

U f = A ( T

Q
t - . . . ( 

13

2
1T

A (
2) L

et 14

1n ( De / D iT

L
et  

Lonaitud efectiva del tubo, en rti

D
e = 

Diámetro exterior del tubo, en m

D
1 = 

Diámetro interior del tubo, en m

La loncritud efectiva del tubo se puede calcular como: 

L
et  Lt - 2 ( e a) . . . ( 15 ) 



donde: 

L
et  

Longitud efectiva del tubo, en m

e a = Espesor del aislamiento térnico, en m

Lt = Longitud del tubo, en m

Substituyendo valores en la ecuaci6n ( 15) 

L
et = 

2. 43 - 2 ( 0. 0014) = 2. 42 m

Substituyendo en la ecuaci6n No. 14

A = 
2 ( 2. 42) - 

215. 124 m2
1n ( 0. 0381/ 0. 0355) 

Entonces ya se puede calcular Uc y U f cuando se quema aceite
combustible, substituyendo en la ecuaci6n ( 11). 

Q = 2' 146, 435. 2 W - 107, 321. 76 W = 2' 039, 113. 5 W

Por lo tanto: 

UC = 
2' 039, 113. 5 = 182. 28 W/ M 2 oC

215. 12) 1, 364 - 312) 

U = 
2' 039, 113. 5 — = 

85. 20 W/ M2 * C
f ( 215. 12) ( 146. 25 - 35) 

Y por lo tanto el K
c

definido por la ecuaci6n ( 11) 

K
c = 

182. 28 - 85. 20 = 
1. 13

85. 20

Ahora calculando: 

LITf
T

2 - t1 1- 6. 23 35 = 
2. 13

T T1 - t2 36q 312



Con los resultados de AT.F/ AT y K se obtíene de la figura No. 32 el
c c

valor de F c y Fc = 0. 505

El mismo procedimiento se sigue cuando se quema gas combustible. 

1' 820, 737. 1 - 91, 036. 85 = 1' 729, 700. 3 I'l' 

Uc = 
1' 729, 700. 3 = 105. 73 W/ M 2 OC

215. 12) ( 364 - 288) 

Uf = 
1' 729, 700. 3 = 

65. 79 ; j/ M2 oC
215. 12) ( 157. 2 - 35) 

K = 
105. 73 - 65. 79 = 

0. 60
c 65. 79

Tf 157. 20 - 35
1. 60

T 364 - 288
c

F = 0. 505
c

Por lo tanto, las temperaturas cal6ricas cuando se quema acei

te combustible para los gases, Droducto de la combusti6n: 

y para el aire: 

T
c = 

146. 25 + 0. 505 ( 364 - 146. 25) 

T = 256. 2* C
c

t
c = 

312 + 0. 505 ( 312 - 35) 

t = 451. VC
c

Y la temperatura cal6rica cuando se que -ma gas combustible pa- 

ra los gases pnoducto: 



Y para el aire: 

Tc = 157. 2 + 0. 505 ( 364 - 157. 2) 

Tc = 261. 2* C

t
c = 

288 + 0. 505 ( 288 - 35) 

tc = 415. 7* C

4. 4. 3. 7. CALCULO DE LAS AREAS DE FLUJO Y MASA VELOCIDAD

El área de flujo para los tubos se pueden calcular como: 

donde: 

at - (
Nt

N

x a) 

p

at = Area de flujo para los tubos, n2

Et = Número de tubos

a = Area de flujo para cada tubo, m2

N
p = 

Y115r.ero de pasos

Substituyendo en la ecuaci6n No. 16: 

288) ( 9. 93 X 10-
4 ) 

2

a t 6 . = 
0. 1489 m

Pero como se puede observar en la Tabla No. 18 el diámetro in

terior de la carcaza es de 39" ( 0. 99), pero es un diámetro que no

aplica al ducto de secci6n rectangular que se utiliza, por lo tan- 

to se analizará la ¿ istribuci6n de los tubos en espejos rectangula

res. 



T6mese como base, que en cada paso se apilan 48 tubos, con un

espaciado ( Pt ) de 1 7/ 8" ( 0. 0476 in) se obtiene que, una fila de 8

tubos ocupa una longitud de 0. 404 m. y cono s6lo hay seis camas, por

lo tanto, la altura del ducto es de 0. 33 m y obtenemos un ducto -- 
rectangular de 0. 404 m x 0. 33 m. 

Los cálculos anteriores, se realizaron porque se necesita pa- 

ra los cálculos del área de flujo en un plano a ángulo recto a la

direcci6n del flujo de los gases, producto de la combusti6n y tal

área está definida como: 

donde: 

as = Lt Uh - Nth ( Dt H + L
et ( dt) . . . ( 18 ) 

a S = Area de flujo en el ducto, en r1, 2

Lt = Longitud del tubo, en m

h  
Longitud de la hilera, en m

th 
Námero de tubos por hilera

e t= 
Longitud efectiva del tubo, en - n

Dt = Diámetro exterior del tubo, en m

dt = Diámetro interior del tubo, en m

n 2as = 2. 43 10. 404 - 8 ( 0. 0381) 1 - 2. 42 ( 0. 0355) = 0. 1551 , 

Entonces la masa velocidad será: 

G
w

gc
a s

G = 
w

a at



donde: 

at Area de flujo por los tubos, en m' 

a, Area de flujo por el ducto, en m2

G
a

Masa velocidad del aire, kg/ M2 S

G
gc Masa velocidad de los gases producto de la combusti6n, en

ka/ M2 S

w Flujo clel aire, kg/ s

W Flujo de los gases producto de lasombusti6n, en kg/ s

Cuando se quema aceite combustible: 

G = 
5. 60 = 

36. 105 kg/ M2 SgC 0. 1551

G = 
4. 60 = 

96. 632 kg/ M2 Sa 0. 0476

Cuando se quema gas combustible: 

G = 
5. 05 = 

32. 55 kg/ m' s
gC 0. 1551

G
4. 05 = 

85. 084 kg/ m2 sa 0. 0476

4. 4. 3. 8. CALCULO DEL NUMERO DE REYNOLDS

A los valores de las temperaturas cal6ricas, se calcularán las

siguientes proviedades p ( viscosidad dinámica), C
p (

calor a presi6n

constante) y k ( conductividad térmica), así que para cuando se que

ma aceite: 

Para los gases, producto de la comi-Dusti6n a T = 256. 21C

w = 2. 561 x 10- 5 kg/ m s
c

Cp = 1120 íi s/ kg OC



k = 0. 0381 F/ r, * C

Para el aire t
C = 

451. 80C

p = 3. 401 x 10 kg/ m s

C = 1080 vi s/ kg' C
p

k = 0. 0531 W/ m' C

Cuando se quena gas combustible para los gases product 9 de la

combusti6n a Tc = 261. 2* C

p = 2. 537 x 10-
5

kg/ M 5

C
p = 

1185 W s/ kgOC

k = 0. 0388 W/ m* C

Para el aire t
c = 

415. 7* C

1, = 3. 293 x 10 kg/ m s

Cp = 
1072 W s/ kgOC

k = 0. 0512 Vi-/ rLI* C

Para poder calcular el nfimero de Reyno1ds por el lado del duc
to hay que obtener el radio hidráulico del ducto y por definici6n, 
el radio hidráulico corresponde al área de un círculo, 

equivalente

al área de un canal no circular y consecuentemente a un plano a án
gulo recto, con la direcci6n del flujo. 

Por lo tanto, el diámetro equivalente está definido para un a

rreglo tirangular coro: 

4 {( 1/ 2 P ) ( 0. 86 P 1/ 2 T-, d
2 /

4} ...( 20
t t 0

d
e  -

n d
0

donde: 

d = Diámetro ecuivalente, en LI

e

Pt = 
Espaciado de los tubost en r, 



d = Diámetro exterior del tubo, en ni

0

substituyendo en la ecuaci6n ( 20): 

d
4 ( 1/ 2 ( 0. 0 4 7 6) ( 0. 8 6) ( 0. 0476) - 1/ 2 ( ir) ( 0 . 0 3 8 1) 2 / 41

e 1/ 2t7r) ( 0. 0381) 

d
e = 0. 027 m

Por lo tanto el nnilero de Rey-nolds por el lado del ducto, cuan

do se querta aceite combustible: 

d
e

G
S ( 0. 027) ( 36. 105) 

Re = — = 
2. 561 x 1 0- 5

38, 064. 0

11 5

y para el aire: 

d
1

G
a ( 0. 0355) ( 96. 638) - 100, 871. 0Re = — = 

3. 401 x 10 - 5Pa

ahora bien, cuando se quema gas combustible: 

Re = 
e S = o. 7) ( 3 2. 5 5) = 34, 641. 0

PS
1

2. 537 x 10-
5

Y para el aire: 

di Ga ( 0. 0355) ( 85. 804) = 
P.e = — = — -

5
92, 500. 0

lla 3. 293 x 10

4. 4. 3. 9. CALICULO DEL COEFICIENTE INTEMO DE PELICULA

Como el flujo tanto para el lado de los tubos como para el la
do del ducto, presentan régimen turbulento, es muy difícil y nada

4



Dr&ctico determinar analíticanente el factor de fricci6n y el coe- 
ficiente de transmisi6n de calor en este régimen. Por lo tanto, 

se debe acudir a correlaciones experimentales y semiempIricas para

determinar el factor de fricci6n y el coeficiente de transmisi6n - 
de calor por convecci6n para flujo turbulento. Unade ellas llama

da ecuaci6n de Notter y Sleicher, referencia ( 22) y la cual es de- 
finida como: 

donde: 

Nu = 5 + 0. 016Re aPrb . . . ( 22 ) 

Nu = Número de Nuselt = hD

E— 

C p
Pr = Número de Prandt1 = + 

a = 0. 88 - 
0. 24 . . . 

23
4+ Pr

b = 0. 33 + 0. 5e- 
0. 6Pr . . . ( 

24 ) 

y es válida para 0. 1 < Pr < 
104

y
104 < 

Re < 
106. 

Concuerda muy

bien con los datos experimentales para el aire y en un 10%, con los

mejores datos o Números de Prandt1 tan altos como 104 y donde to— 
das las propiedades deben calcularse a la temperatura cal6rica. 

Para cuando se quema aceite combustible, el aire a tc
451. 8' C - el número de Prandtl es: 

Pr = (
1080) ( 3. 401 x 10-

5) = 

0. 691
0. 0531

Substituyendo valores en la ecuaci6n ( 24): 



Por lo tanto: 

Entonces: 

b = 0. 33 + 0. 5e- 0' 6( 0. 691) = 0. 66

a = 0. 88
0. 24 = 

0. 828
4 + 0. 66

Nu = 5 + 0. 016 ( 100871) 0. 828 ( 0. 691) 0. 66 = 179. 298

h, = 
Nud = ( 179. 28)( 0. 0531) = 

268. 19 WIM 2 oC
k 0. 0355

Y cuando se quema gas combustible: 

Pr (
1072) ( 3. 293 x 10- 

0. 689
0. 0512

b = 0. 33 + 0. 5e- 0. 6( 0. 89) = 0. 66

a = 0. 88 - 
0. 24 ; 

0. 828
4 + 0. 66

Nu = 5 + 0. 0-16 ( 92500) 0* 828 ( 0. 689) 0. 66 = 166. 923

h. = (
166. 923) ( 0. 0512) - 

240. 745 W/ M 2 * C
1 0. 0355

4. 4. 3. 10. COEFICIENTE EXTERNO DE PELICULA

El flujo a través de un cilindro circular, presenta una gran

dificultad para determinar los coeficientes de arrastre y de trans
misi6n de calor por medios analíticos. En la figura No. 33 ( a y

b) ilustra la línea de flujo alrededor de un cilindro circular cuan

do no hay y cuando hay separaci6n de flujo. En la figura No. 33 a



se muestra cuando el flujo es laminar y permanece adherido a la su

perficie del cilindro, esto ocurre s6lamente cuando el número de ~ 

Reyno1ds es muy bajo ( es decir, Re l). Cuando el número de Rey— 

nolds es mayor, el flujo se separa del cilindro y empiezan a for— 

marse remolinos de estela tal como se muestra en la figura No. 33 b. 

Vihitaker ( referencia 23) present6 una correlaRecientemente, 

ci6n más general que toma en cuenta las contribuciones promedio de

la transmisi6n de calor de la regi6n no separada de la capá límite, 

de la regi6n de la estela alrededor del cilindro y de los efectos

de la temperatura. Esta relaci6n, que es aplicable a la transmi- 

si6n de calor sobre un tubo, está dada por: 

0. 5 0. 67 0. 4 0. 25
Nu = ( OARe + 0. 06Re ) Pr Wvw) ... 25

donde las propiedades físicas se deben determinar a la temperatura

cal6rica del flujo, excepto uw que es la viscosidad a la temperatu
ra de la pared. Esta expresi6n correlaciona los datos experimen- 

tales dentro de ± 0. 25% en el rango de 40 < Re < 
105

y 0. 67 < Pr < 

300. En la ecuaci6n ( 25) el término Re 0. 5 caracteriza la contri- 
buci6n de la regi6n no separada de la capa límite al coeficiente - 

de transmisi6n de calor y el término Re 0. 67 la contribuci6n de la
estela que rodea al cilindro. 

Como hasta el momento se desconoce la temperatura de la super
0 25

ficie de la pared del tubo, se puede suponer que ( p pw = 1 y

después corregir el coeficiente externo de transmisi6n de calor -- 

por convecci6n a la temperatura de la pared. 

Por lo tanto, calculando el nilmero de Prandt1 para los gases

producto de la combusti6n cuando se quema aceite combustible es: 

5

Pr = (
1120) ( 2. 561 x 10 ) 0. 752

0. 0381

substituyendo en la ecuaci6n No. 25: 



Nu = 10. 4 ( 38064) 0. 5 + 0. 06 ( 33064) 0. 67 1 ( 0. 752) 0. 4 = 132. 37

Por lo tanto: 

h = (
132, 37) CO. 0381) - 186. 79 W/ m 2 oC

0 0, 027

Y cuando se quema gas combustible: 

Pr - (
1185) ( 2. 537 x 10-

5) = 

0. 774
0. 038.1

NU = 10. 4 ( 34641)) 
0. 5 + 0. 06 f( 34641) 0. 67

1 ( 0. 774) 0. 4

Nu = 126. 787

h = 
126. 787 ( 0. 0388) = 

182. 19 W/ M2 * C
0 0. 27

4. 4. 3. 11. TEMPERATURA DE PARED DEL TUBO

La temperatura de la pared del tubo puede ser calculada a par

tir de las temperaturas cal6ricas cuando hi y h0 son
conocidas. Es

costumbre, despreciar la diferencia de temperaturas a través del - 

metal del tubo y se considera que el tubo en su totalidad está a - 

la temperatura de la superficie externa de la pared tw . 
Si la -- 

temperatura cal6rica exterior es Tc y la temperatura cal6rica inte
rior tc y l/R. ¡o  

h ¡
o  h i (Ai /A) = h i (Di /De ) donde el subíndice

o se refiere al valor del coeficiente dentro del tubo referido a

la superficie exterior del tubo. Entonces tw está definida por: 

h

t = t + 
0 (

T - t
w c hio + h

0
C c

Cuando se quema aceite combustible: 



h.
0 = (

268. 19) 
0. 0355

249. 88
1 U. 0381  

t = 451. 8 + 
249. 88 = (

256. 2 - 451. 8) 
w 249. 88 + 186. 79

t = 339 . 86 * C
w

Y cuando se quema gas combustible: 

h. = 240. 74 0. 0355 = 224. 31 V¡/ m2 * C
10 0. 0381

tw = 415. 7 + 
224. 31 (

261. 6 - 415. 7) 
224. 31 + 182. 19

tw = 330. 66 W/* C

4. 4. 3. 12. CORRECCION DE LOS COEFICIENTES EXTERNOS DE TRANSMISION
DE CA.LOR. 

Calculado pw a tw = 
339. 860C para los gases producto cuando - 

se quema aceite combustible: 

y para el aire: 

Por lo tanto: 

jiw = 2. 2876 x 10-
5

kg/ m s

pw = 3. 052 x 10-
5

kg/ m s

h h
0. 25

h = 186. 79 ( 2. 561 x 10- s/ 2. 287 x 10- 5) 0. 25
0



h
0 = 

192. 14 W/ M2 * C

h io  h io G;Ajw) 
0 * 25

h. = 249. 88 ( 3. 041 x 10- 5/ 3. 052 x 10-
5) 

10

h
10 = 

249. 65 W/ m2* C

Calculando pw a tw = 330. 60C para los gases producto cuando se que

ma gas combustible

pw = 2. 776 x 10- 
5

kg/ m s

y para el aire: 

11w = 
3. 023 x 10- 

5

kg/ m s

por lo tanto: 

ho = 182. 19 ( 2. 537 X 10-
5 /

2. 776 x 10-
5) 0. 25 = 

178. 13 W/ M2 OC

s 0 25
h ¡

o  
224. 31 ( 3. 293 x 10-

5/

3. 023 x 10- ' ) * = 229 . 15 W/ M 2 oC

4. 4. 3. 13. COEFICIENTES DE TRANSMISION LIMPIO Y DE DISEÑO

Cuando los aparatos de transmísi6n de calor, han estado en u- 

so por algún tiempo, se les depositan incrustaciones y basura en - 

la parte exterior e interior de las tuberías añadiendo dos resis— 

tencias más que no fueron incluidas en el cálculo de U. La resis

tencia adicional, reduce el valor de U y la cantidad requerida de

calor ya no se transmite porla superficie original. Para evitar

esta eventualidad es costumbre diseñar el equipo anticipando la de



positaci6n de basuras e incrustaciones introduciendo una resisten- 

cia Rd llamada factor de basura, incrustaci6n u obstrucci6n. Su- 

p6ngase Rd1 el factor de obstrucci6n para el fluido del tubo inte- 
rior a su diámetro interior y Rd0 el factor de obstrucci6n para el
fluido sobre el diámetro exterior. El valor de U obtenido única- 

mente de 1/ h ¡o y I/h0 puede considerarse como coeficiente limpio y
es designado por Uc y definido por: 

h. h

Uc h-.- 
10 + 0

E— . ( 
27

10 0

y el cual no toma en cuenta basura, lodo e incrustaciones. 

El coeficiente que incluye la resistencia de las incrustacio- 

nes se llama coeficiente de diseño. El valor de A correspondien- 

te a Ud en lugar de Uc
proporciona las bases de diseño en las cua- 

les el equipo debe ser hecho en última instancia. 

Cuando se quema aceite combustible: 

U = (
249. 65) ( 192. 14) = 

108. 57 W/ M2 * C
c 249. 65 + 192. 14

El área de transmisi6n de calor será: 

donde: 

A = Nt ( a") L
et

A = Area de transferencia de calor, 
M2

Nt = Número de tubos

L
et  

Longitud efectiva del tubo, m

a" = Area exterior del tubo por m lineal, m2/ m

substituyendo valores: 



Entonces: 

A = ( 288) ( 0. 1196) ( 2. 42) = 83. 356 M2

U  
Q - 2039113. 5 _ = 

392. 53 W/ M2 oC
d A' Tcr 83. 356 ( 62. 32) 

Y el factor de obstrucci6n será definido como: 

R = 

u
c - ud 108. 57 - 392. 53 - - 

6. 66 x 10- 
3 m 2 oc

d U
cUd ( 108. 57) ( 392. 53 w
c d

Y cuando se quema gas combustible: 

Uc = (
229. 15) ( 178. 13) - 100. 22 W/ M 2 oC
229. 15 + 178. 13

Entonces: 

U - 
1729700. 3 - 

481. 34 W/ M2 OC
d ( 83. 356) ( 43. 11) 

Por lo tanto: 

R
100. 22 - 481. 34 7. 9 x 10 —3 m 2 0C

d ( 100. 22) ( 481. 34)  w

4. 4. 3. 14. CAIDA DE PIRESION A TRAVES DEL HAZ DE TUBOS

Las características de flujo a través del haz de tubos, son ~ 

tan complicados que es virtualmente imposible predecir la caída de

presi6n en bancos de tubos por métodos puramente analíticos. En- 

tonces a la calda de presi6n P en el flujo por fuera de bancos con

tubos, se puede calcular mediante la relaci6n: 

P = 2f G 2 N ri; 

WiO.
14

max

P

9c
I—IIJ



en donde: 

G
max = 

Velocidad máxima dell flujo masico, k/ m 2 S

N = NWwro de filas en la direcci6n del flujo

9c = 1 kg m/ N S2

p = Densidad, kg/
M3

w = Viscosidad a la temperatura media del flujo y a la

temperatura de la pared del tubo respectivamente. 

y el factor de fricci6n está dado por ( referencia 24): 

f f.25 + 
0. 118 Re - 0. 16

Pt /D - 1) 

con 5000 < Re < 40000. 

Cuando se quema aceite combustible: 

38064) -
0. 16

0* 118
f = 0. 25 + f_ = 

0. 3121
8

0. 0476 .
8] 

0 . 0= 8 - 
1 ) 

Por lo tanto: 

0. 14
2

P = 
2 ( 0. 3121) ( 36. 105) ( 6) 2. 287 x 10 8023. 7F! 0. 5989 ( 1) 2. 561 x 10

L

Y cuando se quema gas combustible: 

f = 0. 25 + 
0, 118 (

34641)-
0' 16

0. 0476 - 1) 

0-. 0381

entonces: 



0. 14

p = 
2 ( 0. 3169) ( 32- 55) 2 ( 6) 2. 776 x 10- 

5 - 

7391. 62 NIM 2
z -s- 

0. 5552) ( 1) 2. 537 x 10

4. 4. 3. 15. CAIDA DE PRESION DENTRO DE LOS TUBOS

La caída de presi6n dentro de los tubos se debe principalmen- 

te, al contacto del fluido con la tubería ( capa límite) y el roza- 

miento de las Dartículas entre st ( debido al régimen turbulento). 

La caída de presi6n dentro de los tubos está definida por la si- - 

guiente ecuaci6n: 

donde: 

AP = 
f - LV 2

t D r2 --g) 

APt = Calda de presi6n

f = Factor de fricci6n

L = Longitud de la tubería

D = Diámetro interior de la tubería

V = Velocidad promedio del fluido

g = Constante de gravedad

El factor f es un factor adimensional, que depende de la velo

cidad, densidad, diámetro y viscosidad y de la rugosidad presenta- 

da por la pared, pero dada la extrema complejidad de las superfi— 

cies con rugosidad natural, la mayoría de las veces que se han po- 

dido entender las relaciones básicas, han sido gracias a los expe- 

rimentos con tubos con rugosidad artificial. Moody construy6 una

de las cartas más útiles para determinar factores de fricci6n en - 

tubos comerciales limpios. 

Esta gráfica que aparece en la figura No. 34 constituye, la - 

base para estos cálculos de esta secci6n. Al analizar la figura

No. 34, se puede observar que se aplica a todas las rugosidades, ~ 

ya que la pérdida de carga para flujo laminar es independiente de



la rugosidad de la pared. El número crítico en que el flujo pue

de ser turbulento o laminar, se encuentra entre los números de Rey
nolds de 2000 y 4000. 

Se puede observar, que las curvas correspondientes a rugosi~ 

dades relativas menores de E/ D = 0. 001 tienden a caer sobre la

curva de tubos lisos al disminuir el número de Reyno1ds. Esto

se puede explicar por la presencia de una película laminar en la

pared del tubo, cuyo espesor disminuye conforme crece el númerc de

Reyno1ds. Para ciertos rangos del número de Reyno1ds en la zona

de transici6n, la película cubre completamente las proyecciones de

las rugosidades pequeñas y el tubo posee un factor de fricci6n

igual al del tubo liso. 

Para números de Reyno1ds mayores, algunas rugosidades asoman

a través de la película laminar ocasionando turbulencia adicional

que aumenta la pérdida de carga. En la zona llamada tubos rugo— 

sos, turbulencia completamente desarrollada, el espesor de la pelí

cula es despreciable con las alturas de las rugosidades y cada una

de estas rugosidades contribuye de lleno a la turbulencia. La vis

cosidad no interviene en la pérdida de carga correspondiente a es- 

ta zona, como resulta claro al no cambiar el factor de fricci6n -- 

con el número de Reyno1ds. En esta zona las pérdidas de carga va

rían directamente con el cuadrado de la velocidad. Como la velo- 

cidad es la determinante para calcular la caída de presi6n, enton- 

ces se puede calcular la velocidad como: 

donde: 

V = Q/ A

V = Velocidad del aire en m/ seg. 

Q = Flujo de aire en M3/ 5

S/ m. 2A = Area de flujo de los tubo . 

Cuando se quema aceite combustible: 



Q = 4. 60 kg/ s = 3. 321 M3/ S

V = 3. 32-1/ 0. 0476 = 69. 77 m/ s

Con el número de Reyno1ds igual a 100871 y suponiendo que se
utilizaran tubos de cobre. los cuales se clasifican como tubería

lisa, se obtiene que f= 0. 0178 y por lo tanto ya se puede calcular

la caída de presi6n a través de los tubos. 

p _ (
0. 0006) 2. 42 ( 69. 77 ) 2 = 

10. 14 m de columna de aire
t 0. 0355 ( 2) ( 9. 81) 

APt = 137. 77 NIM 2

Cuando se quema gas combustible: 

Q = 4. 05 kg/ seg 2. 924 m'/ s

V = 2. 924/ 0. 0476 61. 43 m/ s

Apt = (
0. 0006) ( 2. 43) ( 61. 43 ) 2

0. 0355) ( 2) ( 9. 81) 

Pt = 7. 89 m de columna de aire

APt = 107. 32 New/ M2

4. 4. 3. 16. CALCULO DE LAS POTENCIAS DE LOS VENTILADORES DE TIRO

INDUCIDO Y FORZADO

En cualquier ventilador centrífugo la potencia del ventilador

se define como: 

donde: 

N = QP75

N = Potencia del ventilador, en CV

Q = Flujo de aire, en m3/ s

P = Presi6n producida por el ventilador, en kg/
M2



As.t el ventilador de tiro forzado debe vencer la Pt y la cal- 
da de presi6n en el quemador, la cual normalmente es de 747. 52 NIM 2 

por lo tanto, la caída de presi6n será de: 

donde: 

AP = APt + Apq

AP = Caída de presi6n total, en kg/
m2

APt = Caída de presi6n en los tubos, kg/ M2

g/
M2

AP = Caída de presi6n en los quemadores, k
q

entonces: 

AP = 14. 04 + 76. 20 = 90. 24 kg/
m2

por lo tanto: 

N = 
9p-- ( 3. 321) ( 90. 24) = 

3. 995 CV = 3. 11 HP
75 75

Para el ventilador de tiro inducido tendrá que vencer las si

guientes caídas de presi6n: 

AP = APte + APta + AP
ec + 

áp
sc + APht + AP

a

donde : 

AP = Caída de presi6n total, en kg/ M2

APte = Calda de presi6n en los tubos escudo, en kg/ m 2

AP ta Calda de presi6n en los tubos aletados, en kg/
M2

AP
ec

Caída de presi6n en la entrada de la chimenea, kg/
M2

AP Caída de presi6n en la salida de la chimenea, kg/
m2

sc

Pht Caída de presi6n en el haz de tubos, en kg/
m2



Apa  Caída de presi6n en el arco, en kg/ m 2

Todas estas pérdidas, excepto aquellas calculadas o impuestas

por el diseño ( como es la del arco y que es igual a 2. 54 kg/
m2), - 

tales pérdidas serán expresadas en kg/ M3 y son definidas por la si

guiente ecuaci6n: 

Pérdidas en el punto deseado = 1. 0487 ( G) 2V
gc

Y son estimadas como el producto de la ecuaci6n anterior, en

cada punto que se deseen calcular por un factor. Para tubos des- 

nudos, este factor es de 0. 2 por cada cama o hilera de tubos, 

1. 0 por cada cama o hilera de tubos aletados, para la entrada de

la chimenea el factor es de 0. 5 y para la salida de la chimenea es

1. 0. 

La masa velocidad ( G) de los gases, cambia porque el área que

debe utilizarse es el área real de ducto. 

A = ( 0. 404) ( 2. 43) = 0. 981 M2

Por criterios establecidos en el diseño de los CAFD la veloci

dad se tom6 como 7. 62 m/ s. 

Ast que las pérdidas en el banco de tubos escudo será: 

APte  2 ( 0. 2) ( 1. 0487) ( 1. 6 91) 2 ( 7. 62) = 9. 14 kg/ M2

en los tubos aletados

APta = 7 ( 1) ( 1. 0487) ( 1. 69 j)2 ( 7. 62) = 159. 952 kg/
m2

en la entrada de la chimenea

AP = 0. 5 ( 1. 0487) ( 5. 70 8) 2 ( 7. 62) = 130. 179 kg/ M 2
ec

a la salida de la chimenea

AP
sc = 

1( 1. 0487) ( 5. 708 ) 2 ( 7. 62) = 260. 359 kg/ m 2

por lo tanto, la caída de presi6n total será: 

AP = 9. 14 + 159. 952 + 130. 179 + 260. 359 + 2. 54 + 817. 91 = AP = 1380. 08 kgAe



Y la potencia del ventilador será: 

N = 
QP - ( 9. 350) C1380. 08)  

172. 04 CV = 134. 40 HP
75 75

4. 4. 4. DISEÑO DE UN SISTEMA DE PRECALENTAMIENTO DE AIRE DEL TIPO
REGENERATrVO

4. 4. 4. 1. DESCRIPCION

El precalentador de aire más ampliamente usado, es el del ti- 

po regenerativo, el cual incluye un motor o rotor de movimiento

lento, al cual está unida la superficie de calentamiento. Cada

revoluci6n producida por el rotor, conduce a un ciclo completo de

intercambio de calor, en el cual el calor es absorbido de la co- - 

rriente de los gases producto y cedido a la corriente de aire des- 

tinado a la combusti6n. 

4. 4. 4. 2. TIPOS DE SUPERFICIE DE CALENTAMIENTO

Una de las principales ventajas del precalentador de aire del

tipo regenerativo, es su adaptabilidad al uso de diferentes tipos

de superficies de calentamiento, ten ocasiones también llamadas ca

nastas), de todas las formas de superficies de calentamiento que - 

se probaron, s6lo tres lograron imponerse y tales formas fueron u- 

sadas en los precalentadores de aire del tipo regenerativo. El - 

primer tipo de superficie usada, es la llamada de tipo corrugado - 

sencillo y la cual se ilustra en la figura No. 35, estudios poste- 

riores llevaron a la adopci6n de la superficie de calentamiento del

tipo corrugado ondulado, figura No. 36 que tiene la ventaja de su- 

ministrar muy pocos contactos entre las hojas individuales, logran

do un alto procentaje de superficie efectiva y por filtimo, mediante

experimentos realizados en los Estados Unidos de América, se adop- 

t6 el tipo de muesca ondulada, figura No. 37, los experimentos an- 

teriormente dichos arrojaron los siguientes resultados: 

1) La eficiencia media de temperaturas del precalentador de aire, 



fue incrementada en 2. 2%. 

2) Las pérdidas por fricci6n en el lado del gas decrecieron en -- 

45%. 

j) Las pérdidas por fricci6n en el lado del aire decrecieron en - 

45%. 

4) Con el tipo de muesca ondulada, se aument6 en un 24% la super- 

ficie de calentamiento en el mismo espacio disponible, que con

el tipo corrugado ondulado, y que a pesar del gran incremento

de superficie de calentamiento, las pérdidas por fricci6n fue- 

ron mínimas. 

4. 4. 4. 3. BASES PARA EL DISEÑO DE UN PRECALENTADOR DE AIRE REGENERA

TIVO. 

Las idealizaciones necesarias, para el diseño de un precalen- 

tador de aire regenerativo son las siguientes: 

1) La conductividad térmica de la superficie de calentamiento, es

cero en las direcciones del flujo del aire y de los gases, e - 

infinita en la direcci6n normal a la direcci6n de los flujos. 

2) Los calores específicos a presi6n constante, tanto de la super

ficie, como la de los gases y del aire, son constantes. 

3) Los coeficientes de transmisi6n de calor por convecci6n, son

constantes a lo largo de la direcci6n de los flujos. 

4) No hay infiltraciones o mezclas de los gases con el aire. 

5) Las temperaturas de entrada, ( tanto la de los gases como la

del aire) son constantes. 

4. 4. 4. 4. CALCULO DE LAS TEMPERATURAS TEORICAS DE SALIDA DEL AIRE Y
DE LOS GASES  

La cantidad de calor recobrado de los gases, producto de la - 

combusti6n, es representada en el diseño de los precalentadores de

aire, por aquellas relaciones conocidas como eficiencia de tempera

turas y las cuales son expresadas por: 

Eficiencia de temperaturas de los gases ( n
9 ) 



Ti = 

t
21 - 

t
9

1

g t
g1

t
al

Eficiencia de temperaturas del aire ( na) 

Eficiencia ( n) 

donde: 

t
a

t
al

Tla t
g1 tal

n
9 + na

2

t
a

Temperatura media del aire que sale, * C

t
al

Temperatura de entrada del aire, OC

tg = 
Temperatura media de los gases que salen, ' C

tg, = 
Temperatura de entrada de los gases, * C

La eficiencia de temperaturas, varía con la proporci6n de - - 

áreas para el flujo de aire y gases, a través del precalentador y

también con la raz6n de calor sensible entre el aire y los gases. 

Un tratado completamente te6rico, que evalúa la influencia de es— 

tos factores, ha sido realizado por Hakanson y H. Zander ( 25). La

ecuaci6n siguiente y la figura No. 38 están tomados de este trata- 

do y muestran los resultados finales de esta investigací6n: 

y: 

e
x

I -

ex
m

h1 F 1 - 0. 525 ( 1 - r) 
0. 2 (

m) 
0. 8

GIC, ( m
1) 

1 + 0. 81 {( l - r)/ r} 
0. 02 (

m) 
0. 8



donde: 

h, = Coeficiente de transmisi6n de calor por convecci6n

externo, W/ M 2 oC

F = Superficie efectiva de calentamiento, 
M2

G = Flujo de los gases, kg/ h

c = Calor específico a presi6n cte de los gases, W( s)/ kg ' C

m = Raz6n de calores sensibles entre el aire y los gases

r = Fracci6n de la superficie efectiva de calentamiento en - 

la corriente de los gases. 

Como se puede observar en la figura No. 38 las abscisas están da— 

das por - 

G 2 c 2
M

G 1 c I

donde: 

G2  Flujo del aire, kg/ 5

c2  Calor específico a presi6n cte. del aire, W( s)/ kg * C

Entonces, cuando se quema aceite combustible: 

m =-(
4. 60) ( 1007) - 

0 78
5. 60) ( 1053) 

y cuando se quema gas combustible: 

m = (
4. 05) ( 1007) - 

0. 81
5. 05) ( 990. 5) 

Con los datos anteriores se encuentra en la figura No. 4 las

siguientes eficiencias de temperaturas de los gases: 

Cuando se quema aceite combustible n, = 59% 



Cuando se quema gas combustible ng = 
60% 

Con estos valores ya se puede calcular t
9

despejándola de la

ecuaci6n ( 1) y la cual es: 

tg = t
g1 - 

n
9 (

T
g1 - 

t
al) 

Substituyendo valores cuando se quema aceite combustible: 

t
9 = 

364 - 0. 59 ( 364 - 35) = - 170* C

y cuando se quema gas combustible: 

t
9 = 

364 - 0. 60 ( 364 - 35) = 167* C

Con el valor obtenido de m para cada caso se calcula las efi- 

ciencas de temperaturas del aire de la figura No. 38: 

Cuando se quema aceite combustible n a  76% 

Cuando se quema gas combustible na = 74% 

De la misma forma: 

t
a = 

t
al + (

t
g1 - 

t
al) 

Cuando se quema aceite combustible: 

t = 35 + . 76 ( 364 - 35) = 2850C
a

y cuando se quema gas combustible: 

t
a = 

35 + . 74 ( 364 - 35) = 279 OC

Como se puede apreciar las temperaturas te6ricas de salida de

los gases están por encima de sus ter..iperaturas te6ricas de punto - 

de rocto. 



4. 4. 4. 5. CALCULO DE LOS COEFICIENTES EXTERNOS DE TRANSMISION DE

CALOR Y SUPERFICIE DE CALENTAMIENTO

El coeficiente de transmisi6n de calor por convecci6n para -- 

fluidos sobre una placa ( para efectos de sencillez de cálculo, se

supondrá que las hojas de la superficie de calentamiento, son pla- 

cas planas), a altas velocidades no es fácil determinar, debido a

que son importantes los efectos de compresibilidad, disipaci6n por

viscosidad y la variaci6n de las propiedades con la temperatura. 

El análisis general, es muy complicado y como el uso de una alta - 

velocidad -masa del aire y una baja velocidad -masa del gas, mantie- 

nen en un precalentador regenerativo a la superficie de calentamíen

to a temperaturas altas. Debido a lo descrito anteriormente, se

debe recurrir a la siguiente relaci5n, úresentada por Johnson y Ru

besin ( 26), cuando los números de Prand1 son moderados y el rango

del número de Reyno1ds es de 5 x 105 < Re < 
107. 

donde: 

h = 0. 0296Re- 1/ 5 Pr_ 2/ 3 c

pUMP

Re = Número de Reyno1ds

Pr = Número de Prandtl

c

p = 
Calor a presi6n constante, W ( s)/ kg * C

u. = Velocidad del fluido, m/ s

p = Densidad del fluido, kg/ M3

y el número de Reyno1ds está definido por: 

Re = 
u x

V

donde



x = La distancia a la que se desea saber el número de Reyno1ds

sobre la placa plana, m

Viscosidad cinemática del fluido, M2/ S

La única inc6gnita de esta Ultima ecuaci6n es la velocidad a

la cual se puede calcular como: 

donde: 

U = Q/ A

u = Velocidad del fluido, m/ s

Q = Flujo del fluido, M3/ S

A = Area de paso, 
m2

Pero como se ha dicho antes, una baja velocidad -masa es desea

ble por lado de los : zses y se ha encontrado que 3. 52 kg/ m 2 s es un
valor bastante aceptable para el diseño de precalentadores de aire, 

del tipo regenerativo, entonces, el área de paso se puede calcular

por: 

donde: 

A= W/ G

W = Flujo del fluido, kg/ s

G = Velocidad -masa del fluido, kg/ M2S

por lo tanto, cuando se quema aceite combustible: 

A = 
5. 60 = 

1. 59 M2
3. 52

y cuando se quema gas combustible: 

A = 
5* 0-5 = 

1. 43 M2
3. 52



El flujo del fluido ( Q) se puede calcular por: 

donde: 

Q = VJy

Y = Peso específico del fluido, M3 / kg

por lo tanto, cuando se quema aceite combustible: 

Q = ( 5. 60) ( 1. 669) = 9. 350 m3/ s

y cuando se quema gas combustible: 

Q = 5. 05 ( 1. 811) = 9. 148 M3/ S

La velocidad cuando se quema aceite combustible será: 

u = 9. 350/ 1. 59 = 5. 88 m/ s

y cuando se quema gas combustible: 

u = 9. 148/ 1. 43 = 6. 39 M/ S

Se desea que la longitud de las hojas de la superficie de ca- 

lentamiento sea de 1 m, por lo tanto, el número de Reyno1ds será, 

cuando se quema aceite combustible: 

Re = (
5. 88) ( 1) --

V = 113, 185. 75

0. 5195 x 10

y cuando se quema gas combustible: 

Re = (
6. 39) (')- = 

117, 226. 19

0. 5451 x 10

Para poder resolver la ecuaci6n ( 7) se necesita evaluar el nú



mero de Prandt1 y el cual está definido por: 

donde: 

c

Pr = 
p

K

P

c

p = 
calor a presi6n constante, W( s)/ kg ' C

p = Viscosidad dinámica del fluido, kg/ m s

K = Conductividad térmica del fluido, W/ m OC

Por lo tanto, cuando se quema aceite combustible: 

Pr -- (
1053) ( 2. 976 x 10 -

5 = 

0. 694
0. 0451

y cuando se quema gas combustible: 

990. 5) ( 2. 926 x 10-
5) = 

0. 636Pr = 
U. 0456

Evaluando la ecuaci6n ( 9) con los datos obtenidos cuando se quema

aceite combustible: 

h = 0. 0296 ( 113185. 75) -
1/ 5 (

0. 694) -
2/ 3 (

1053) ( 0. 5989) ( 5. 88) 

h = 13. 66 W/ M 2 oC

y cuando se quema gas combustible: 

h = 0. 0296 ( 117226. 19) - 1/ 5 ( 0. 6 36) - 2/ 3 (
990. 5) ( 0. 552) ( 6. 39) 

h = 575. 42 W/ M2 * C

Los resultados presentados en la Tabla No. 19, fueron obteni- 

dos de la ecuaci6n ( 4), para cada fracci6n de la superficie de ca- 



lentamiento efectiva, en la corriente de los gases, con estos da~ 

tos y los valores deducidos de el coeficiente de calor por convec
ci6n ( h), para el lado de los gases, se elabor6 la Tabla No. 20, 

en la cual se obtuvo un área de superficie de calentamiento prome

dio de 3, 400 M2 cuando se quema aceite combustible y 3, 100 M2

cuando se quema gas combustible. 

Como se dijo anteriormente, es un precalentador de aire del

tipo regenerativo, se obtienen temperaturas de la superficie de - 

calentamiento arriba de la temperatura de punto de rocío, mante— 

niendo una alta velocidad -masa del aire y una baja velocidad -masa

del aire, en base a este concepto, suponiendo una velocidad -masa

del aire de 7. 5 kg/ m2 s se obtiene que: 

A = 4. 60/ 7. 5 = 0. 613 M2

cuando se quema aceite combustible y cuando se quema gas combusti- 

ble: 

A = 4. 05/ 7. 5 = 0. 54 M2

El flujo del fluido será cuando se quema aceite combustible: 

Q = 4. 60 ( 0. 722) = 3. 321 M3/ S

y cuando se quema gas combustible: 

Q = 4. 05 ( 0. 722) = 2. 924 M3/ S

Por lo tanto la velocidad cuando se quema aceite combustible: 

u = 3. 321/ 0. 613 = 5. 41 m/ s

y cuando se quema gas combustible: 

u = 2. 924/ 0. 613 = 4. 76 m/ s



Y el ndmero de Reyno1ds cuando se quema aceite combustible: 

Re = (
5. 41) ( 1)_ = 

314, 513. 88

0. 1720 X 10-
4

y cuando se quema gas combustible: 

Re = (
4. 76) ( 1)_ = 

276, 744. 12

0. 1720 X 10-
4

El número de Prandt1 para ambos casos: 

Re = (
1007) ( 1. 920 x 10-

5) = 

0. 703
0. 0275

Por lo tanto, substituyendo todos los valores obtenidos ante- 

riormente en la ecuaci6n ( 7), cuando se quema aceite combustible: 

1

h = 0. 0296 ( 314513. 88) -
1/ 5 (

0. 703)- 
2/ 3 (

1007) ( 1. 385) ( 5. 41) 

h = 22. 46 W/ m2 OC

y cuando se quema gas combustible: 

h= 0. 0296 ( 276744. 18) -
1/ 5 (

0. 703) -
2/ 3 (

1007) ( 1. 385) ( 4. 76) 

h = 20. 27 W/ m 2 oC

4. 4. 4. 6. TEMPERATURA DE PARED

El cálculo de la temperatura de pared, es importante porque - 

cada porci6n de la superficie efectiva de calentamiento, en un pre

calentador de aire del tipo regenerativo, debe ser mantenido a una

temperatura arriba de la temperatura del punto de rocío de los ga- 

ses, para evitar los problemas inherentes a la corrosi6n. La figjj

ra No. 39, muestra un método típico, para determinar la temperatu- 



ra mínima de la superficie de calentamiento, para un precalenta- 

dor del tipo regenerativo, el coeficiente de transmisi6n de calor

por convecci6n, por el lado del gas ( h) multiplicado por el tiem- 

po proporcional, que la superficie de calentamiento está en la co

rriente del gas, este valor es trazado a la izquierda de la tempe

ratura de entrada del aire; y el coeficiente de transmisi6n de ca
lor por convecci6n por el lado del aire ( h); multiplicado por el

tiempo proporcional que la superficie efectiva de calentamiento - 

cuandc está expuesta a la corriente de aire, es trazada a I -a dere

cha de la misma escala, en la temperatura de salida de los gases. 

De la figura No. 39 se encuentra que, cuando se quema aceite com- 

bustible la temperatura de pared T
w = 

1650C y cuando se quema gas

combustible T
w = 

1850C. 

Los valores de área promedio obtenidos en las tablas No. 20; 

así como los valores de los coeficientes de transmisi6n de calor
por convecci6n, precedentes, fueron substituidos en la ecuaci6n -- 

4), con la cual se obtuvieron una serie de eficiencias, que al -- 

ser substituidas en la ecuaci6n ( 5), arrojaron los siguientes re— 

sultados, cuando se auema aceite combustible: 

Eficiencia n = 59 % 
g

Eficiencia Ti a = 71. 02% 

Eficiencia n = 65. 01% 

Temperatura de salida de los gases = 170' C

Temperatura de salida del aire = 268* C

y cuando se quema gas combustible: 

Eficiencia ng = 
60 % 

Eficiencia n a = 70. 88% 

Eficiencia n = 65. 44% 

Temperatura de salida de los gases = 1670C



Temperatura de salida del aire = 268' C

4. 4. 4. 7. INFILTRACIONES DE AIRE

Una de las bases de diseño, para los cálculos de la secci6n - 

precedente, es que no hay infiltraciones, esta afirmaci6n, como es

de suponerse, no es totalmente cierta. En los precalentadores de

aire del tipo regenerativo continuo, la infiltraci6n del aire es - 

debida a aquellas cantidades de aire que son llevadas por ¿ l rotor

hacia el compartimiento de los gases, este fen6meno es conocido co- 

mo infiltraciones por traslado, aunque también pueden existir debi

do a una mala calidad de los sellos en los ductos y en las juntas

del equipo al ducto. 

La infiltraci6n de aire frío puede variar de 3. 5% al 11% del

flujo de los gases de combusti6n, dependiendo de la calidad de -- 

construcci6n de las instalaciones. La finica manera, de estable- 

cer el porcentaje de infiltraci6n, es por medio de un análisis -- 

cuantitativo, de la corriente de los gases, producto de la combus

ti6n a la entrada y salida del sistema. El conocer este porcen- 

taje es importante porque hay que tomarlo para la selecci6n de -- 
los ventiladores de tiro forzado e inducido. 

4. 4. 4. 8. INFLUENCIA DE LA VELOCIDAD DEL ROTOR SOBRE LA TE14PERATURA

Cuando el rotor gira, la temperatura de la superficie de ca— 

lentamiento se incrementa, mientras está cruzando el compartimíen- 

to de los gases, así que la temperatura es más alta al finalizar - 

su viaje por este compartimiento, que al iniciarlo, pero el mayor

incremento de temperatura se obtiene al iniciar este viaje. De - 

la misma manera, al pasar por por el compartimiento del aire, la - 

mayor transmisi6n de calor de la superficie de calentamiento, ocu- 

rre al inicio de su paso a través de tal compartimiento y al mismo

tiempo se presenta el valor más alto de decremento de temperatura

de la superficie de calentamiento. 



La variaci6n de la eficiencia, con velocidades variables del

rotor, puede ser estimada por la siguiente ecuaci6n, la cual puede

ser usada para variaciones mayores de la eficiencia de 5% y cuanúo

las eficiencias de temperaturas son mayores del 50%: 

2

11) 2 E - 

n
10 77

El

F2 El

donde: 

ni = Eficiencia cuando la velocidad del rotor está tomada en

cuenta

El = Calor sensible de los gases, V7/ 1C

E 2 = Calor sensible del aire, W/' C

n = Revoluciones por hora

Esta f6rmula no es válida para n = 0 porque n — ni se vuelve

infinita. Para velocidades muy bajas, toda la superficie efecti- 

va de calentamiento ( masa regenerativa), alcanzará la temperatura

de los gases cuando pasa a través de su compartimiento y alcanza— 

ría la temperatura del aire frío, cuando pasa a través del compar- 

timiento del aire. Enseguida, se calculará la variaci6n de la -- 

eficiencia, debido a la velocidad del rotor, así que cuando se que

ma aceite combustible: - 

650 1) 2 ( 5. 60) ( 1053) 
n — n — 

10 ( 4 60) ( 1007) ( 120) 1
n — 

ni = 4. 75615 x 10- 6

6

TI = . 6501 - 4. 75615 x 10

r, = . 6500952

y cuando se queya gas combustible: 



2

6544) 2 ( 5. 05) ( 990. 5) 
Ti - Ti 13 - ( 4. 05) ( 1007) ( 120) 1

n - 
ril = 4. 47349 x 10-

6

6544 - 4. 47349 x 10-
6

n = 0. 6543955

Como se puede observar, en ambos casos la variaci6n es 0. 00001% 

la cual nos indica que el efecto de la velocidad del rotor sobre - 

la eficiencia, en este caso, es despreciable. 

4. 4. 4. 9. PERDIDAS POR FRICCION EN EL PRECALENTADOR DE AIRE DEL
TIPO REGENERATIVO

La figura No. 40, muestra las pérdidas por fricci6n relaciona

das con la masa -velocidad y el diámetro hidráulico de las muescas
de las superficies de calentamiento, que son usadas en los preca— 

lentadores de aire del tipo regenerativo. Esta figura, fue obte- 

nida gracias a los experimentos realizados en el Laboratorio de la
Ljungstrom Steam Turbine Company en Suiza. Los resultados que se

obtengan con el uso de esta fiaura, pueden variar a los que se pre

sentan en la práctica por la calidad de la construcci6n del preca- 
lentador, ya que aristas, cambios bruscos en el área y forma del - 

diseño del ducto incrementa las pérdidas por fricci6n. 

Como se puede observar la masa -velocidad a utilizarse es la - 

que existe en el ducto y no la que existe al pasar por las hojas - 
del aparato, las dimensiones del ducto quedan condicionadas al di- 

seño mecánico del precalentador, pero en el peor de los casos la - 

máxima caída de presi6n sería de 423. 52 NIM 2. 

4. 4. 4. 10. INFLUENCIA DE LA PELICULA DE HOLLIN EN LA CAIDA DE PRESION
Y EN LA TRANSMISION DE CALOR

Una de las más notables di' erencias que existen en los preca
lentadores de aire del tipo regenerativo y recuperativo, 

es el -- 



efecto que causa la película de hollín. Mientras, que en los pre

calentadores de aire del tipo recuperativo de la película de ho- - 

llln, actúa como aislante térmico que retarda la transmisi6n de ca

lor, en el tipo regenerativo actúa como una superficie de almacena

je de calor, que tiende a aumentar el valor de la transmisi6n de - 

calor. 

Pero también, se presenta que con la acumulaci6n de hollín y

cenizas, también se presenta un incremento en la calda de presi6n, 

sin embargo, si los dep6sitos son excesivos, la unidad se vuelve - 

inoperante, sin importar que tipo de precalentador sea. 

4. 4. 5. CALCULOS DE COMBUSTION

4. 4. 5. 1. ACEITE COMBUSTIBLE

Cuando se agrega un sistema de precalentamiento de' aire, la - 

combusti6n se ve afectada por la introducci6n de energía por medio

del aire calentado, lo cual ocasiona temperaturas de flama adiabá~ 

tica más altas. 

El primer paso, para calcular la temperatura de flama adiabá- 

tica, es calcular una entalpla a una temperatura de referencia pa- 

ra productos y reactivos, ya que es necesaria para el balance de - 

energía; esta entalpta de referencia, es normalmente tomada a 250C

298<>K) como se muestra enseguida: 

Reactivo Cp ( kJ/ kg OK) h a 298* K 25" C) 

C 0. 2541 254. 52 kJ/ kg

H 2 14. 3146 4625. 75 kJ/ kg

02 0. 9185 273. 73 kJ/ kg

N 2 1. 04 309. 92 kJ/ kg

S 0. 7536 224. 57 kJ/ kg

0 2 0. 9185 273. 73 kJ/ kg



Reactivo Cp Iki/ kg * K) h a 2980K C25* C) 

N2 1. 04 309. 92 kJ/ kg

Productos Cp Ckj/ kg * K) h a 298* K C25* C) 

H 2 0 1. 8648 555. 71 ki/ kg

CO2 0. 8440 251. 51 ki/ kg

so 2 0. 6225 185. 50 kJ/ kg

N 2 1. 04 309. 92 kJ/ kg

Ahora, se calcula la energía ( entalpta) que entra al sistema, 

debido a que el combustible es calentado a 85' C ( 358' K) y el aire

entra a 3120C ( 5850K), cuando pasa a través de un precalentador de

aire tubular: 

Reactívos Cp ( kjjkg * K) h a 3580K 850C) 

C 0. 8541 305. 76 kJ/ kg

H2 10. 3146 5124. 62 kJ/ kg

H 2 14. 3146 5124. 62 kJ/ kg

02 0. 9185 328. 82 kJ/ kg

N2 1. 04 372. 32 kJ/ kg

S 0. 7536 269. 78 kJ/ kg

h a 312* C ( 585* K) 

02 0. 9185 537. 32 kJ/ kg

N2 1. 04 608. 40 ki/ kg

El -método que se seguirá para obtener la temperatura de flama

adiabática, es la siguiente: se efectuará el balance de energía que



entra al sistema, esto es, la diferencia entre las entalpías ( a la

temperatura de referencia y a la temperatura de entrada de los reac
tivos al sistema), multiplicada por su masa, dará la energía neta

que entra al sistema, conocida esta energía, y como no hay suminis

tro externo de calor, deberá mantenerse constante la cantidad de - 

energía, en base a éste concepto, se podrá calcular la entalpla de

los productos suponiendo una temperatura y se hará un balance de - 

energía para los productos, en aquella temperatura en que la ener- 

gía que entra es igual a la que sale, es la conocida como tempera- 

tura de flama adiabática. 

Energía que entra al sistema: 

C h 358- h 298 +PCI= 305. 76- 254. 52+ 32791. 01= 32845. 25 kj/ kg

H 2 h 35 8- h298 +PCI= 5124. 62- 4625. 75+ 119954. 75= 120453. 62 ki/ kg

S2 h 358 - h298 +PCI= 269. 78- 224. 57+ 9257. 01= 9302. 22 ki/ kg

0 2 h35 8- h 298= 328. 82 - 273. 73 55. 09 kJ/ kg

N 2 h 35 8- h298= 372. 73 - 309. 92 62. 81 ki/ kg

0 2 h 585 - h298= 537. 32 - 273. 73 263. 59 ki/ kg

N 2 h585 -h 298= 309. 92 - 608. 40 298. 48 kJ/ kg

Por lo tanto: 

C ( 32845. 25 kJ/ kg) ( 90. 9 kg) = 21985, 360. 5 kJ

H 2 120453. 62 ki/ kg) 7. 0 kg) = 843, 175. 34 kJ

S 9302. 22 kJ/ kg) 1. 5 kg) = 13, 953. 33 kJ

02 55. 09 ki/ kg) 0. 1 kg) = 5. 509 kJ

N 2 62. 40 kJ/ kg) 0. 5 kg) = 31. 20 kJ

02 263. 59 kJ/ Kg) 299. 8 kg) = 79, 024. 28 kJ

N 2 298. 48 kJ/ kg) 986. 35 kg)= 294, 405. 74 kJ

Energía total qVe entra al sistema V215, 955. 70 kJ



Masa de los productos

co 2 7. 575 ) 44) 333. 3 kg

H 20 3. 50 ) 18) 63. 0 kg

so2 0. 0469) C64) 3. 0 kg

N 2 35. 2446) 28) 986. 84 kg

Balance de energía

63 ( h - 555. 71) + 333. 3( h - 251. 51) + 3 ( h - 185. 5) + 986. 84

h - 309. 92) = 41215, 955. 70 kJ

La temperatura de flama debe ser mayor que la calculada ante- 
riormente, sup6ngase que T = 3, 000* C = 3, 2730K

H 20 h = 1. 8648) 3273) 6103. 49 ki/ kg

co2 h = 0. 884 ) 3273) 2893. 33 kJ/ kg

so2 h = 0. 6225) 3273) 2168. 36 kJ/ kg

N 2 h 1. 04 ) 3273) 3403. 92 kJ/ kg

Substituyendo: 

63 ( 6103. 49 - 555. 71) + 333. 3 ( 2893. 33 - 251. 51) + 3

2168. 36 - 185. 5) + 986. 84 ( 3403. 92 - 309. 92) = 41289, 260. 1

como fue superior a la energía calculada sup6ngase que T= 
2970* C = 3243' K

H 20 h = 1. 8648) 3243) 6047. 54 kJ/ kg

co2 h = 0. 884 ) 3243) 2866. 81 kJ/ kg

so 2 h = 0. 6225) 3243) 2148. 48 kJ/ kg

N 2 h 1. 04 ) 3243) 3372. 72 kJ/ kg



substituyendo; 

63 ( 6103. 49 - 555, 71) + 333. 3 ( 2893. 33 - 251. 51) + 3 ( 2168. 36

185. 5) + 986. 84 C3403. 92 - 309. 92) = 41289, 260. 1

como fue superior a la energía calculada sup6ngase que T

29701C = 3243 * K

H 2 0 h = 1. 8648) 3243) 6047. 54 kJ/ kg

CO2 h = 0. 884 ) 3243) 2866. 81 kJ/ kg

so 2 h = 0. 6225) 3243) 2148. 48 kJ/ k-g

N 2 h = 1. 04 ) 3243) 3372. 72 kJ/ kg

Substituyendo: 

63 ( 6047. 54 - 555. 71) + 333. 3 ( 2886. 81 - 251. 51) + 3 ( 2148. 48

185. 5) + 986. 84 ( 3372. 72 - 309. 92) = 4' 252, 713. 90 kJ

Si T= 2950' C = 3223* K

H2 0 h = 1. 8648) 3223) 6010. 35 kJ/ kg

CO 2 h = 0. 884 ) 3223) 2849. 13 kJ/ kg

so2 h = 0. 6225) 3223) 2135. 23 kJ/ kg

N 2 n = 1. 04 ) 3223) 3351. 92 kJ/ kg

Substituyendo: 

63 ( 6010. 25 - 555. 71) + 333. 3 ( 2849. 43 - 251. 51) + 3

2135. 23 - 185. 5) + 986. 84 ( 3351. 92 - 309. 92) = 4' 217, 238 kJ

Como 412170238 kJ es aproximadamente igual a 41215, 955. 7 U - 
se puede decir que la temperatura de flama adiabática es, 

aproxima

damente 29500C. 

Cuando se4utiliza un precalentador de aire del tipo regenera- 



tivo, la temperatura alcanzada por el aire es de 2681C ( 5410K). 

Como el método es el mismo, ya no se describirá cada paso: 

Reactivo Cp ( kJ/ kg " K) h a 268' C ( 541' K) 

0 2 0. 9185 496. 80 kJ/ kg

N 2 1. 04 562. 64 kJ/ kg

Energía que entra al sistema: 

C h 358 h 298 PCI = 305. 76- 254. 52 + 32791. 01 = 32845. 25 kJ/ kg

H 2 h358 h 298 PCI = 5124. 62- 4625. 75 119954. 75 120453. 62 kJ/ kg

S h 358 h 298 PCI = 269. 78- 224. 57 + 9257. 1 = 9302. 22 kJ/ kg

02 h358 h298 328. 82 273. 73 = 55. 09 ki/ kg

N 2 h358 h298 372. 73 309. 92 = 62. 81 ki/ kg

02 h541 h 298 496. 90 273. 73 = 223. 17 kJ/ kg

N 2 h 541 h 298 562. 64 309. 92 = 252. 72 kJ/ kg

Por lo tanto: 

C ( 32842. 25 kJkg) ( 90. 9 kg) = 2' 985, 360. 5 kJ

H 2 120453. 62) ( 7. 0 kg) = 843, 175. 34 kJ

S 9302. 22 kJ/ kg) ( 1. 5 kg)= 13, 953. 28 kJ

0 2 55. 09 kJ/ kg) ( 0. 1 kg) 5. 509 ki

N 2 62. 40 ki/ kg) ( 0. 5 kg) 31. 20 kJ

0 2 223. 17 kJ/ kg) ( 299. 80 kg)= 66, 906. 36 kJ

N 2 252. 17 ki/ kg) ( 986. 35 kg)= 248, 727. 87 kJ

Energía que entra al sistema 41158, 159. 8 kJ

Balance de energía: 



63 Ch - 555. 711 + 333. 3 Ch - 251. 51) + 3( h - 185. 5) + 

986. 84 ( h - 309. 92) = 41-158, 159. 8 kJ

Sup6ngase que T= 2860* C = 3133' K

H 2 0 11 = ( 1. 8648) C3133) = 5842. 41 ki/ kg

CO 2 h = ( 0. 884 ) ( 3133) = 2769. 59 kJ/ k-g

so2 h = ( 0. 6225) ( 3133) = 2075. 61 kj/ kg

N 2 h = ( 1. 04 ) ( 3133) = ' 4258. 32 ki/ kg

63 ( 5842. 41 - 551. 71) + 333. 3 ( 2769. 57 - 251. 51) + 3

2075. 61 - 185. 5) + 986. 48 ( 3258. 32 - 309. 92) = 4' 087, 263 kJ

Sup6ngase que T= 2910' C = 318PK

H 2 0 h = ( 1. 8648) ( 3183) = 5935. 65 kJ/ kg

CO 2 h = ( 0. 884 ) ( 3183) = 2813. 77 ki/ kg

so 2 h = ( 0. 6225) ( 3183) = 1981. 41 kJ/ kg

N2 h = ( 1. 04 ) ( 3183) = 3310. 32 kJ/ kg

63 ( 5935. 65 - 555. 71) + 333. 3 ( 2813. 77 - 251. 51) + 3

1981. 41 - 185. 5) + 986. 48 ( 3310. 32 - 309. 92) = 4' 158, 159. 6 kJ

Como 41158, 159. 6 kJ es igual a V158, 159. 8 ki se puede decir

que la temperatura de flama adiabática es aproximadamente 29100C. 

4. 4. 5. 2. GAS COMBUSTIBLE

El método utilizado, será el mismo que en la secci6n anterior, 

por lo tanto, ya no se describirá ning5n paso. 

Sisterna de precalentamiento de aire del tipo tubular

Anglisis molal



Componente Moles

CO 2 95. 8

so 2 3. 35

N 2 699. 612

H 2 0 225. 63

Total de moles en base hfnneda = 1024. 392 moles

Componente

CO 2

so 2

N 2

H 20

Análisis en peso: 

Componente

CO 2

so2

N2

H 2 0

mol en base hOmeda

9. 35 % 

0. 003% 

68. 29 % 

22. 02

Peso

95. 8 ( 44) = 4215. 20 kg

3. 35( 64) = 214. 40 kg

699. 612( 28)= 19539. 13 kg

225. 63( 18) = 4061. 34 kg

Total peso en base húmeda = 28' 078, 076 kg

Temperatura de flama adiabática

Reactivos Cp ( kJ/ kg ' K) h a 298K

CH 4 2. 1348 636. 17 kj/ Jg



Reactivos Cp ( kJ/ kg OK) h a 2980K

H 2 S 1. 0035 299. 04 kj/ kg

C 2 H 6 1. 7525 522. 24 kj/ kq

CO2 0. 844 251. 51 kJ/ kg

N2 1. 04 309. 92 kJ/ kg

02 0. 9185 273. 73 ki/ kg

N2 1. 04 309. 92 kJ/ kg

Productos h a 298* 

K2 0 1. 8648 555. 71 kJ/ kg

CO2 0. 884 251. 51 kJ/ kg

so2 0. 6225 185. 50 kJ/ kg

N 2 1. 04 309. 92 kJ/ kg

Entalpita en condiciones de entrada al sistema

El gas se calienta a 30* C ( 303' K) 

El aire se calienta a 2831C ( 5611K) 

Reactivos

CH4

H 2 S

C 2 H 6

CO 2

N 2

02

N 2

Cp ( kJ/ kg <>K) h a 303' K ( 30* C) 

2. 1348 646. 84 kJ/ kg

1. 0035 304. 06 kJ/ kg

1. 7525 531. 00 kJ/ kg

0. 844 255. 73 kJ/ kq

1. 04 315. 12 kJ/ kg

h a 561* K 288* C) 

0. 9185 515. 27 kJ/ kg

1. 04 583. 44 kJ/ kg



Energía que entra al sistema

CH h
4 303

h + PCI = 
298

646. 84- 636. 17+ 50011. 32= 50021. 96 kJ/ kg

C 2 H 6 h 303 h298 PCI = 531. 00- 522. 24+ 47486. 68= 47495. 44 kj/ kg

H S2 h 303 h = 298 304. 00 299. 04 = 4. 76 kJ/ kg

CO 2 h303 h298 = 255. 73 251. 51 = 4. 22 kJ/ kg

N 2 h 303 h298 315. 12 309. 92 = 5. 20 kJ/ kg

02 h581 h298 515. 27 273. 73 = 241. 54 kJ/ kg

N 2 h581 h298 583. 44 309. 92 273. 52 kJ/ kcr

CH 4 ( 84. 1 )( 16)( 50021. 96) = 67! 309, 549. 00 kJ

C 2 H 6 3. 35)( 30)( 47495. 44) 4773, 291. 70 kJ

H2 S 3. 35)( 34) ( 4. 96) 544. 94 kJ

CO2 5) ( 44) ( 4. 22) 928. 40 kJ

N2 4. 2) ( 28) ( 5. 20) 611. 52 kJ

02 184. 75) ( 32) ( 241. 54)= 1' 427, 984. 40 kJ

N 2
173. 52)= 695. 41) ( 28) ( 5' 325, 839. 20 kJ

Energía total que entra al sistema 781838, 746 kJ

Energía que sale del sisteraa

CO 2 95. 8) ( 44) = 4215. 2 kg

H 2o 181. 6) ( 18) = 3268. 8 kg

so 2 3. 35) ( 64) = 214. 4 kg

N 2 699. 61)( 28) = 19589. 08 kg

Balance de energía: 

42150 -1 - 251. 51)+ 3266. 9( -h -555. 71)+ 214. 4( h -185. 5)+ 19589. 08( h- 309. 92)= 78v838, 746 kJ



Sup6ngase que T= 2620* C = 2893* K

CO 2 h = 0. 884) C2893) 2557. 41 kJ/ kg

H2 0 h = 1. 8648) ( 2893) 5394. 86 kJ/ k-cr

so2 h = 0. 6225)( 2893) 1800. 89 kJ/ kg

14 2 11 = 1. 04) ( 2893) 3008. 72 kJ/ kg

4215 ( 2557. 41 - 251. 51) + 3268. 8 ( 5394. 80 - 555. 71) + 214. 4

1800. 80 - 185. 5) + 19589. 08 ( 3008. 72 - 309. 92) = 781750, 929 kJ

sup6ngase que T = 26220C = 28950K

CO2 h = 0. 884 ) 2895) 2559. 18 kJ/ kg

H 20 h = 1. 8648) 2895) 5398. 59 kJ/ kg

so 2 h = 0. 6225) 2895) 1802. 76 kJ/ kg

N 2 h = 1. 04) 2895) 3010. 8 kJ/ kg

4215 ( 2559. 18 - 251. 51) + 3268. 8 ( 5398. 59 - 555. 71) + 214. 4

1802. 13 - 185. 5) + 19589. 08 ( 3010. 8 - 309. 92) = 78' 811, 594 kJ

sup6ngase que T = 26230C = 2896' K

CO2 h = 0. 844 ) 2896) 2560. 06 kJ/ kg

H 2 0 h = 1. 8648) 2896) 5400. 46 kJ/ kg

so2 h = 0. 6225) 2896) 1802. 76 kJ/ k- 

N 2 h = 1. 04) 2896) 3011. 84 kJ/ kg

4215 ( 2560. 06 - 251. 51) + 3268. 8 ( 5400. 46 - 555. 71) + 214. 4

1802. 76 - 185. 5) + 19589. 08 ( 3011. 84 - 309, 92) = 78' 841, 923 kJ

Como 781841, 923 kJ, es aproximadamente igual a 78' 838, 746 kJ

se puede decir, que la temperatura de flama adiabática es aproxima

damente de 26230C. 



Sup6ngase que T= 2620' C = 2893* K

co2 h = 0. 884) C2893) 2557. 41 kJ/ kg

H 2 0 h = C1. 8648)( 2893) 5394. 86 kJ/ k-(z

so2 h = 0. 6225)( 2893) 1800. 89 kJ/ kg

N 2 11 = 1. 04) ( 2893) 3008. 72 ki/ kg

4215 ( 2557. 41 - 251. 51) + 3268. 8 ( 5394. 80 - 555. 71) + 214. 4

1800. 80 - 185. 5) + 19589. 08 ( 3008. 72 - 309. 92) = 781750, 929 kJ

sup¿Sngase que T = 2622' C = 2895' K

co2 h = 0. 884 ) 2895) 2559. 18 kJ/ kg

H2 0 h = 1. 8648) 2895) 5398. 59 kJ/ kg

so2 h = 0. 6225) 2895) 1802. 76 kJ/ kg

N 2 h = 1. 04) 2895) 3010. 8 kJ/ kg

4215 ( 2559. 18 - 251. 51) + 3268. 8 ( 5398. 59 - 555. 71) + 214. 4

1802. 13 - 185. 5) + 19589- 08 ( 3010. 8 - 309. 92) = 78' 811, 594 kJ

Sup6ngase que T = 2623' C = 2896' K

co2 h = 0. 844 ) 2896) 2560. 06 kJ/ kg

H 2 0 h = 1. 8648) 2896) 5400. 46 kJ/ kg

so2 h = 0. 6225) 2896) 3. 802. 76 kJ/ k- 

N 2 h = 1. 04) 2896) 3011. 84 kJ/ kg

4215 C2560. 06 - 251. 51) + 3268. 8 ( 5400. 46 - 555. 71) + 214. 4

1802. 76 - 185. 5) + 19589. 08 ( 3011. 84 - 309. 92) = 78' 841, 923 kJ

Como 781841, 923 ki, es aproximadamente igual a 78' 838, 746 kJ

se puede ¿ ecir, que la temperatura de flama adiabatica es aproxima

damente de 26230C. 



Sistena de precalentamiento de aire del tipo regenerativo: 

Reactivos Cp LkJ/ kg * K) h a 541' K ( 26811C) 

02 0. 9185 496. 90 kJ/ kg

N 2
1. 04 562. 64 kJ/ kg

Ll aire fue precalentado a 268' C ( 541* K) 

02 h541 - h298  496. 90 - 273. 73 = 223. 17 kJ/ kg

N 2 h541 - h298 = 562. 40 - 309. 92 = 252. 72 kJ/ kg

Lnergía que entra al sistema

CH4 84. 1) 16) 50021. 96) 67' 309, 549. 00 kJ

C 2 H 6 3. 35) 30) 47495. 44) V773, 291. 70 kJ

H 2 S 3. 35) 34) 4. 76) 544. 94 kJ

CO 2 5) ( 44) 4. 22) 928. 40 kJ

N 2 4. 2) ( 28) 5. 20) 611. 52 kJ

0 2 184. 75) 32) 223. 17) V319, 381. 00 kJ

N 2 695. 41) 28) 252. 72) 920, 832. 40 kJ

Energía que entra al sistema = 78' 325, 136 kJ

Balance de energía: 

4215 ( h - 251. 51) + 3268. 8 ( h - 555. 71) + 214. 4 ( h- 185. 5) + 

19589. 08 ( h- 309. 92) = 771297, 918 kJ

Sup6ngase que T = 2580' C = 2853' K

CO 2 h = ( 0. 884 ) ( 2853) = 2522. 05 kJ/ kg



H 20 h = 1. 8648) ( 2853) 5320. 27 kJ/ kg

so2 h = 0. 6225) ( 2853) 1775. 99 kJ/ kg

N 2 h = 1. 04) ( 2853) 2967. 12 kJ/ kg

4215 ( 2522. 05 - 25-1. 51) + 3268. 8 ( 5320. 27 - 555. 71) + 214. 4

1775. 99 - 185. 5) + 19589. 08 ( 2967. 12 - 309. 92) = 77' 537, 823

Sup6ngase que T = 25781C = 2851* K

CO2 h = 0. 884 ) 2851) 2520. 28 kJ/ kg

y, 20 h = 1. 8648) 2851) 5316. 54 kJ/ kg

so2 h = 0. 6225) 2851) 1774. 74 kJ/ kg

N 2 h 1. 04) 2851) 2695. 04 IJ/ kg

4215 ( 2520. 28 - 251. 51) + 3268. 8 ( 5316. 54 - 555. 71) + 214. 4

1774. 74 - 185. 5) + 19589. 08 ( 2695. 04 - 309. 92) = 77' 477, 157

Sup6ngase que T = 2606' C = 2879' K

CO2 h = 0. 884) ( 2879) = 2545. 03 kJ/ kg

H 2 0 h = 1. 8648)( 2879) = 5368. 75 kJ/ kg

so 2 h = 0. 6225)( 2879) 1792. 17 kJ/ kg

N2 h = 1. 04) ( 2879) 2994. 16 kJ/ kg

4215 ( 2545. 03 - 251. 51) + 3268. 8 ( 5368. 75 - 555. 71) + 214. 4

C1792. 17 - 185. 5) + 19589. 08 ( 2994. 16 - 309. 92) = 78' 261, 993 kJ

Como 781261, 993 kJ, es aproxir..iadamente igual a 78' 325, 136 kJ se

puede decír, que la temperatura de flama adiabática es de 2576' C - 

En la tabla No. 21, se muestra un resumen de las temperaturas de - 

flama adiabática, alcanzadas con y sin sistema de precalentamiento

de aire. 
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1 TABLA No. 18

1- ATOS DE TUBOS PARA DE CALOR

TU80 D. E. 

INTERCAMBIADORES

ESPESOR DE DIAMETRO ARE A DE SUPERFICIE PpR rri LINEAL

IN ( m) LA PARED INTERNO FLUJO m 1

m) M) 
ún2) EXTERIOR INTERIOR

1/ 2 12
3

2. 715 x ¡ o_ 
3

7. 115 x 10 - 3
6

4 03 x 10 10398 0.0227

lo. 0127) 14
3

2. 10 x 10 8.48 x 1 0 5. 65 x 1
G4 10

0.0256
0.0295

1 lo

1 8
05 x 10- 31. -

3
1. 24 x 10

9.39 x 10- 3
0.0102

x

Iq x 10 -8 0.0320

20 8º x lo -3 0.0109 Qa5 x lo -6 0.0342

3/ 4 lo 5.40 x 0 -3 CLO122 1. 17 x 0-4
4

0.0598 OLO384

0.0190) 11 304 x 10 -3
3

0.0129 1. 31 x 1 0 0.0408
10424

12
13

2 78 x 10
e. 41 x lo -3

0.0Í35
Q0142

1. 43 x 1 0-4
9 0- 45 x 10448

14 2. 10 x 6-3 0.0148 1- 72 X 10- 4, 0.0400

15 1. 82 x 073 0.0153 1 . 8<5 x 10- 4 0.0483

6 1. 85 x o 3 0.0157 1. 94 x 10 -4 0.0494

7 1 - 47 x llo- 3 0.0101 2. 0 2 x 10- 4 0.0505

18
3

1. 24 x lo 0.01,55 2. 15 x 10- 4 0.0520

8 4. 19 x lo -3 0.0170 2. 29 x 10- 4 0.0797 U0534

0.0254) 9 3.75 x 10- 3
3

0.0178
0.0185

2, 50 1

11
0- 4

4
2. 7 1 x 0

0.0581
0.0583

10
1 1

3. 40 x 10
04 x 10- 3 0.0193 2. 93 X 1()- 4 10800

12 2. 78 x 1 0.0198
43.09 x 10 0.0024

13
3

2. 41 x 103 0.0205 32 X jo -4 0.0846

14 2. 10 x 1 a0211 52 x 10- 4 0.0805

15 x 10- 3 a02l7 MI x lo -4 aOO583

115

82
x 0- 3

lo
OLO220 3.83 x 10- 4 CLO894

17

85
1. 47 x --

3

3
0.0224
0.0229

3. 95 ', lo 4
4. 12 x 1 0- 4

0.0705
a07lg

18 1. 24 x lo

1 1/ 4 8 4.19 0 3 0.0233 4,29 x -
4

0.0997 0.0734

0.0317) 9 3.75 0-3
3

0.0242 480 x 10- 4
4* x 1 - 40

0.0781
0.0783

lo
11

3.40 x 0
3.04 x 1 - 3

0.0249
0.0250

88
5. 16 x 10- 4 0.0805

12
0 -3

278 x 0 0.0201 1 - 439 x 0 0.0823

13 2. 41 x 1 ri 0.02159 5. 70 11 o"41 0.0845

14 2. 10 x 0.0274 5. 95 . 10-4 0.0885

15 1, 82 x io-3
1 - 1, 85 0 3

0.0281
0.0284

13. 19 x 10- 4
5. 35 x 10- 4

0.0882
0. 0893

le

17

x

1 x lo -3 0.0287 5.81 x 10- 4 0.0904

18

47

1. 24 x 10- 3 0.0292 70 X 10- 4 0.0918

1 112 8 4. 19 K lo -,3 110297 8.93 x lo -4 0. 1196 0.0933
0. 09130

0.03811 9
lo

3. 75 x 10- 3
3. 40 . x 10- 3

O. fJ304
0.0312

7,35 X 10- 4
1057 , jo -4 0982

12
3. 0 4 x ¡ ID -, 3 0.0320 1806 x 4 1801 21
2,78 x 10- 3 0.0325 8, X 118--432

13 241 x 10- 3 0.0332 8.70 . 0-4
4

9.03 0
0. 1045
0. 1084

14

5

12. 10 x 07
1. 10- 382 x

0.0337
0.0345

x

9.29 x 10: 4 0. 1083

1 8 1. 85 x 1 0-311. 24

0.0347
4

9. 48 x lo 0. 1093117 1. 47 x 10-,3 0.0350 9.57 x 10- 4 al104

L- 
15 x 10- 3 0.0355 9.93 x 10- 4 O. Iiii- j



TABLA No. 18

CUENTA DE TUBW

TABLA No. 17

ip 2P 4pL

ESPACIADO DE TUBOS Pt

CORAZA

DIAMETRO
DEL

EXTERIOR
TUBO

ARREGLO EN CUADRO ARREGLO TRIANGULAR

3/ 4" 10.0190 m) 3/ 4" 0.0190 MI 15116, 

1 .. 

10, 0238 M, 
0.0254 m) 

1/ 4" 

1/ 2" 

10. 0254 m) 

tO.W17 m) 

0.0381 in) 

1 114, 

1 olis', 

1 7/ 8*' 

0.0317 m) 

0.0398 MI

0.0476 m) 

1 1/ 4" 

4 9/ 1c', 

1 7/ 8 " 

10.0317 m) 

10.0398 m) 

tO.04705 m) 

TABLA No. 18

CUENTA DE TUBW

DIAMETRO INTERIOR ip 2P 4pL cp cp

CORAZA

12.. tO.304 m) le 14 14 12 12

13 114' 10. 3156 27 22 18 lo 14

15 1/ 4" ( 0.387 38 3,4 32 so
ILA

27

30
17 1/ 4" 10.438 m) 48 44 42 38

19 1/ 4" 10.4158 m) o$ 58 65 51 46

21 1/ 4" ( 0. 539 m) 715 72 70 66 81

7e
231/ 4" 10.590 m] 95 01 se 80

98 95
25" ( 0.1535 MI 115 lo 105

2 V* ( 0.085 m) 138 131 125 Ue 115

29. 1 ( 0.736 m) 160 154 147 141 138

1150
311. (

0.787 m) 184 177 172 1155

33" ( 0.832 m) 215 206 200 190 84

215
M., t(1889 m) 2<-S 238 230 220

252 245
37" ( 0.939 m) 275 208 260

39" 10.990 m) 507 299 290
1

288
1

275

1 TUBOS DE 1 1/ 2- lo.O381 m) ARREGLO TRIANGULAR DE 1 7/ 8- 10.0470 MI 1
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CAPITULO V

EVALUACION ECONOMICA

5. 1. GENERALIDADES

1, 

Tino de los aspectos nás importante, dentro de la realizaci6n

de un proyecto, es el aspecto econ6mico, de lo cual depende, muchas

veces, de que se realice o no un proyecto industrial. 

El problema que se present6 en este trabajo, es la dificultad

de obtener precios actualizados de los sistemas de precalentamien- 

to de aire, ya sea de fabricantes o distribuidores. 

Tal problema, fue resuelto gracias a la valiosa ayuda presta- 

da por el Ing. Héctor Castro Bautista, sin la cual no tendría esta

tesis las f6rmulas necesarias para la evaluaci6n econ6mica. Ta— 

les f6rmulas fueron desarrolladas, para intercambiadores de calor, 

pero eso es exactamente un precalentador de aire, un intercambia -- 

dor de calor para gases. 

5. 2. PERDIDAS EXISTENTES EN EL CAFD ANTES DE LA INSTALACION DEL
PRECALENTADOR

El CAFD objeto de este estudio, tiene la siguiente relaci6n

encontrada durante el método de diseño: 

donde: 

Qeg = 0. 16

Qnc

r) = Calor existente en los gases de combusti6n, kVW

eg

Qnc  Calor neto liberado por la combusti6n, k -,-w



de ( 1) se obtiene. 

Qeg  0. 16 Q
nc . . . 

2) 

substituyendo valores en ( 2) 

Qeg  
0. 16 C12055. 48 KW) = 1928. 87 kW

Esta cantidad de calor, desechado a la atm6sfera en una hora, 

lo que cuesta anualmente esta energía se puede calcular por: 

Ce = Qeg ( C kW ) ( t) 

donde: 

Ce = Costo de la energía desechada a la atm6sfera, pesos/ año

Qeg  
Calor existente en los gases, kW

CkW = Costo del kY7- h

t = Tiempo en horas de funcionamiento al año

Por lo tanto: 

Ce = ( 1928. 87 kV,') ($ 9. 80/ kV- h) ( 8000 h/ afio) 

Ce = $ 1511223, 960. 00/ afio

5. 3. EVALUACION ECONOMICA DEL PRECALENTADOR DE AIRE DEL TIPO
TUBULAR

Se obtuvo que un sistema de precalentamiento de aire del tipo
tubular, debe tener una superficie efectiva de transmisi6n de ca— 

m2. f6rmula desarrollada por el I. M. P. lor de 83. 356 La siguiente

es evaluar el precio de cambiadores. 

josto/ pie 2 = 95184. 5 ( área en pie S2)-
0. 42446

y como 83. 356
m2 = 897. 26 pie S2 por lo tanto substituyendo: 



costo/ pie' = 95184. 5 ( 897. 26) -
0. 42446

costo/ pie 2 = $ 5, 303. 71/ pie2

y el costo del equipo será: 

costo = ($ 5, 303. 71/ pie2) ( 897. 26 pie 2) = $ 41758, 806. 80

otro concepto que se debe tener en cuenta en la inversi6n ¡ ni

cial, es el costo del ducto que llevará los gases hasta el preca— 

lentador, las dimensiones de este ducto son: 

Longitud total 34. 76 m

Altura 2. 43 m

Ancho 0. 404 m

Este ducto tiene un área superficial de 197. 019
M2 

si el cos

to del M2 según la referencia ( 27) de un ducto o chimenea es de -- 

14, 871. 67/ m 2 por lo tanto, el costo del ducto será: 

Costo del ducto de gases = ($ 14, 871. 67/ m2) ( 197, 019 M2) 

Costo del ducto de gases = $ 21930, 001. 00

El ducto de aire hacia los quemadores tienen las siguientes

dimensiones: 

Longitud total 35. 136 m

Altura 0. 333 m

Ancho 0. 404 m

El área superficial es de 51. 790 r,
2

y utilizando el valor an- 

terior del M2 se obtiene que: 

Costo del ducto de aire = ($ 14, 871. 67 / ra2) ( 51. 790 In2) 

Costo del ducto de aire = $ 770, 203. 78

Entonces la inversi6n inicial es la siguiente: 



Costo Unidad

Ducto de gases

Ducto de aire

41756, 806. 80

21930, 001. 00

770, 203. 78

81457, 011. 58

El ahorro anual, está representado por el calor absorbido por

el aire, entonces, cuando se quema aceite combustible: 

donde: 

Qac  mc

p
T

Q
ac = 

Calor sensible absorbido por el aire, kW

m = Flujo de aire, kg/ s

C
p = 

Calor a presi6n cte, W( s)/ kg * C

T = Temperatura del aire, ' C

Substituyendo valores: 

Qac  ( 4. 60) ( 1. 043) ( 312) = 1496. 91 kW

Por lo tanto, el calor liberado por la combusti6n deberá ser menor: 

Qnc  12055-.482 - 1496. 91 = 10, 558. 56 kW

la eficiencia será: 

Qd = 10, 126 605 MI = 95. 90% 

Qnc 10, 556. 56 k1r, 

Por lo tanto el ahorro anual será: 

Ahorro anual = ( 1, 496. 91 kw) ($ 9. 30/ kV7- hr) ( 8000/ af o) 

Anorro anual = $ lIV357, 000. 00



Cuando se quema gas combustible el aire adquiere: 

Qac  ( 4. 05) (- 1. 043) ( 289) = 1, 216. 55 kW

El calor liberado será: 

Qnc  12, 055. 482 - 1, 216. 55 = 10, 838. 92 kW

El ahorro anual será: 

Ahorro anual = ( 1, 216. 55 kW) ($ 9. 80/ kV1- hr) ( 8000 hr/ afío) 

Ahorro anual = $ 951377, 520. 00

Así, el tiempo de am.ortizaci6n, cuando se quema aceite combus- 

tible será: 

t de amortizaci6n
Costo total del equipo

Ahorro anual

t de amortizaci6n = $
81457, 011. 58 = 

0. 07 años
1171357, 000. 00

o sea en 26 días

Y cuando se quema gas combustible: 

t de amortizaci6n = $ 
81457, 011. 58 - 

0 088
951397, 505. 00 - * 

o sea 32 días

5. 4. EVALUACION ECONOMICA DEL PRECALENTADOR DE AIRE DEL TIPO
REGENERATIVO

El sistema de precalentamiento del tipo regenerativo requiere

una superficie de 3400 M2 ( 36, 597. 294 pieS2) por lo tanto substitu

yendo: 



costo/ pie 2 = 95184. 5 ( 36, 597. 294)- 
0. 42446

costo/ pie 2 = $ 1, 100. 43

y el costo del equipo será: 

costo = ($ 1100. 43/ pie2) ( 36, 597. 294 pieS2) 

costo = $ 40' 272, 998. 00

inás el costo de los ductos: 

40' 272, 998. 00

2' 930, 001. 00

770, 203. 78

43' 973, 202. 78

Siguiendo el mismo procedimiento, para calcular el calor ab- 

sorbido por el aire, cuando se quema aceite combustible: 

Qac  ( 4. 60) ( 1. 039) ( 268) = 1280. 87 kW

El calor liberado: 

Qnc  . 12055. 42 - 1280. 87 = 10, 774. 603 k -v? 

y la eficiencia será: 

ri = 
d = 10, 126. 605 = 

93. 93% 
Qnc 10, 774. 603

Ll ahorro anual será: 

Ahorro anual = ( 1280. 87 kk) ($ 9. 80/ kW- hr) ( 8000 hr/ año) 

Ahorro anual = $ 1001420, 000. 00

El tieripo de amortizaci6n será: 



t de amortizaci6n = $ 
431973, 202. 78

0. 43 año
1001420, 000. 00/ año

o sea 160 días

Cuando se quema gas combustible: 

Qac  ( 4. 05) ( 1. 039) ( 268) = 1, 127. 72 MW

El calor liberado será: 

Qnc  12055. 482 - 1127. 73 = 10, 927. 75 kW

La eficiencia será: 

Qd = 10, 126. 605 - 
92. 96% 

Qnc 10, 927. 75

El ahorro anual será: 

Aliorro anual = ( 1127. 73 k-,) ( 9. 80/ kV-1- hr) ( 8000 hr/ año) 

88' 414, 032. 00

El tiempo de amortizaci6n será: 

t de amortizaci6n = $
431973, 202. 78 - 

0. 49 año
1-8-81414, 032. 00/ año

o sea 182 días



CAPITULO VI

CONCLUSIONES

En base a los capltulos precedentes, la selecci6n del tipo de

precalentador de aire que debe emplearse en un CAFD no es fácil, - 

pero en la práctica se ha encontrado que el precalentador regenera

tivo presenta más ventajas, estas principalmente en funcionalidad, 

operaci6n, mantenimiento y aspecto econ6mico, éstas se pueden apre

ciar por medio de la siguiente evaluaci6n entre un precalentador - 

regenerativo y tubular. 

1.- Operaci6n

El precalentador regenerativo puede emplearse en equipos que

estén quemando combustibles tanto sucios como limpios, mien— 

tras que el tubular s6lamente se recomienda para cuando se -- 

quercancombustibles limpios, esto es debido a que el precalen- 

tador tubular no cuenta con aleTIn elemento de limpieza para - 

cuando el sistema esté operando. 

2. - Inversi6n inicial

De un modo general, el precalentador regenerativo en CAFD con

liberaci6n de calor hasta 14, 650 kW es más caro que el tubu— 

lar, con líberaci6n de 14, 650 kW hasta 26, 370 kw, el costo es

más o menos igual y en calentadores con una liberaci6n mayor
de 26, 370 kW es de menor costo que el tubular. 

3.- Espacio ocupado

Por --.ener una gran superficie de calefacci6n en la multitud - 

de láminas onduladas en forma de canastas compactas, el, preca

lent -dor regenerativo ocupa mucho menos espacio que un preca- 
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lentador tubular, para una misma capacidad. 

4.- Facilidad y Costo de Instalaci6n

El precalentador regenerativo es mas rápido de ensamblar, pues

to que los elementos de calefacci6n son armados en forma de - 

canastilla de tamaños y pesos normalizados, listos para colo

carse en el rotor. En un precalentador tubular el ensambla- 

je es más laborioso y costoso por el manejo de tubos de gran
longitud, en gran cantidad y por la operaci6n de rolado de
los tubos en los espejos. 

5.~ Mantenimiento y accesibilidad

El mantenimiento en un precalentador regenerativo es más fá~ 

cil y rápido ya que tiene dispositivos para: 
Inspecci6n visual de las canastas del lado frío. 

Inspecci6n de las chumaceras. 

Sistema de limpieza por medio de un soplador de hollín. 

6.- Realizaci6n

Como se ha demostrado, su realizaci6n es: 

Técnicamente realizable, ya que se cuenta con la tecnolo- 

gía necesaria. 

Econ6micamente justificable ya que los precios actuales - 

del petr6leo, la inversi6n adicional requerida, se recupe- 

ra en corto tiempo. 

Por lo tanto, al ser econ6mica y t6cnicamente realizable se - 

debe considerar durante la etapa de planeaci6n y diseño de nuevas

plantas petroquímicas y de refinaci6n, asl como implementar progra

mas de recuperaci6n de energia en unidades actualmente en operaci6n. 
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