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INTRODUCCION

La conservaci6én de la energfa no es un tema nuevo, pero representa en
ta actualidad un aspecto fundamental en la operaci6n de cualquier planta
de proceso quimico. El éxito econémico de cualquier proceso competitivo
requiere del uso eficiente de la energfa.

En la Tabla 1.1 se presentan los precios de venta al pGblico de combus-
t6leo, gas natural y gas licuado en el Distrito Federal para los afios de
1973 a 1982. En ella se observa que en estos diez afios el porcentaje de
aumento en el precio del combustéleo tanto pesado como ligero es de 530%,
en el gas natural industrial de 557% y en el gas licuado de 455%.

Si consideramos que el 75% de la energia utilizada en las plantas de
proceso quimico o refinacién de petr6leo se usa como combustible en calen-
tadores a fuego directo y calderas de vapor, la conservacién de ésta repre-
senta por sf sola un gran incentivo para analizar y evaluar los criterios
de disefio y en particular el disefio térmico de los calentadores a fuego
directo.

La evaluacién de un calentador a fuego directo requiere de la combi-
nacién de las distintas formas de intercambio de calor y contenido calori-

fico de los gases de combustién con los flujos especificados, temperaturas



y cargas térmicas de los filuidos de proceso; ésto debe hacerse para cada
corriente y para cada seccién del calentador a fuego directo. La utili-
dad para cualquier problema especifico depende del calentador en conside-
racién y del propbsito del célculo.

La finalidad de presentar un método de evaluaci6n se basa en lo si-
guiente:

a. Efectuar estimaciones del tamafio del calentador, consumo de combustible
y recuperaci6én de energia durante la parte del disefio.

b. Evaluar ofertas de vendedores con miras a comparar mejor las diferentes
propuestas y seleccionar el calentador mis econémico que llene los re-
querimientos de disefio.

¢c. Predecir los efectos de los cambios en el flujo de carga, tipo de carga
y variables de operacién.

d. Anticipar los efectos de modificaciones propuestas para un calentador

a fuego directo existente.



No

—

1973
1974
1975
1976
1977
1978
1979
1980
1981
1982

PRECIOS DE VENTA AL PUBLICO DE

COMBUSTOLEO, GAS NATURAL Y GAS L1iCUADO

EN EL DISTRITO FEDERAL

COMBUSTOLEO
($/M3)
PESADO LIGERD
117.05 135.90
200.00 230.00
200.00 230.00
200.00 230.00
260.00 300.00
260.00 300.00
283.33%  328.83+*
345.00%  396.66*
L47.58%  518.50%
737.22%  856.50%

* Promedio del Afo

(1) A partir del 21 de noviembre

Tabla

GAS NATURAL

($/M3)

INDUSTRIAL

0.

0.

14
18

.18
.18
.26
.26
.28%
-35%
A5

.92%

Ll

GAS
CUADO

($/KG)

0

2

.85
.05
.08
.28
.ho
ko
4o
.50(1)
5%
.72



I
CALENTADORES A FUEGO DIRECTO

Los calentadores a fuego directo son en esencia grandes intercambia-
dores de calor. El calor necesario se suministra quemando combustible
-generalmente aceite o gas- en una cimara de combustién. El calor se trans-
fiere del gas caliente a un fluido que circula en tubos.

Como en el caso de cualquier intercambiador de calor, su evaluacién
involucra un balance de energia entre las corrientes transmisora y recep-
tora de calor y una relacién de rapidez de transferencia de calor pero a
diferencia del intercambiador de calor de proceso comGn y corriente, la
mayor parte del calor es transferido por radiacién en lugar de por convec-
cibn.

La figura Il.1 presenta el diagrama de un calentador a fuego directo
tipico. Consiste de una cdmara de combustién o seccidén radiante, una sec-
cién de conveccién, un colector del gas de combustién frio y finalmente
una chimenea para eliminar el gas y proporcionar tiro.

La secci6n de radiacion proporciona el espacio necesario para que el
combustible se mezcle completamente con aire y sea quemado. Contiene ade-
m&s tubos para absorber el calor, los cuales reciben gran parte del calor

del gas de combustidn antes de que éste pase a la seccibén de conveccibn.
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FIGURA 1.1 ARREGLO TIPICO DE UN CALENTADOR A FUEGO DIRECTO



Por lo general los tubos se colocan alrededor de la cdmara de combustién

y cercanos a las paredes refractarias, como se muestra en el diagrama.

Sin embargo, en algunas aplicaciones, los tubos pueden estar colocados en
el centro del horno, con los quemadores dispuestos de manera que calienten
a ambos lados de los tubos. A los niveles de temperatura presentes en la
cémara de combustidén, la mayor parte del calor se transfiere por radiacién,
por lo tanto, el arreglo de los tubos debe ser tal que propicie una absor-
ci6n radiante uniforme y eficiente.

Muchos calentadores se disefiaban de manera que la seccibén de convec-
cién estuviera completamente protegida de la cémara de combustién por una
pared refractaria. Esto se hacia para proteger las primeras hileras de
los tubos de conveccidn del excesivo calor radiante. Se ha encontrado,
sin embargo, que con un disefio apropiado de la secci6n de conveccibn la
pared de separacidbn no es necesaria. Los tubos en la seccidn de convecciédn
que pueden '‘ver'' a la seccibn de radiacidn se les llama tubos escudo y
aunque mecdnicamente son parte de la seccién de conveccibn, para el disefio
térmico los tubos escudo deben considerarse como parte de la seccién de
radiacién.

La seccidén de conveccidn recupera calor adicional del gas de combus-
tién, an un nivel de temperatura menor del cual se puede obtener econémica-
mente en la seccidén de radiacién. Aqui los tubos se arreglan para obtener
en el gas altas velocidades de flujo y turbulencia, asi como para obtener
buena transferencia por conveccién.

La chimenea debe colectar y eliminar el gas de combustidén sin oca-

sionar pérdidas por friccidn excesivas, y proporcionar el tiro suficiente



para arrastrar los gases a través de la cémara de combustidn y seccibn de
convecciobn,

Puesto que el arreglo fisico y los mecanismos de transferencia de ca-
lor predominantes son diferentes en las secciones de radiacién y conveccién

se utilizan métodos diferentes para evaluar las dos secciones.

IT1.1 CLASIFICACION DE LOS CALENTADORES A FUEGO DIRECTO

La clasificacidén de los calentadores a fuego directo se hace de acuer-
do a su tamafio, al servicio al que se aplican, a la colocacién del serpen-
tin de calentamiento en la seccib6n de radiacidén y de acuerdo al suministro

de aire y remocién de los gases de combustibn.

I1.1.1 DE ACUERDO AL TAMANO

E} tamafio de un calentador a fuego directo se define en términos de
su capacidad de absorcién de calor de disefio, o carga térmica. La carga
térmica varia desde medio milién de BTU/Hr para unidades especiales peque-
fias hasta mil millones de BTU/Hr para instalaciones en proyectos gigantes,
tales como los calentadores-reformadores de vapores de hidrocarburos. Pero
la mayoria de las instalaciones de calentadores a fuego directo estén en

el rango de 10 a 350 millones de BTU/Hr.

11.1.2 DE ACUERDO AL SERVICIO

Los requerimientos de la industria de proceso para calentadores a fue-
go directo se dividen en seis categorias generales de servicio. Estas ca-

tegorfas son las siguientes:



11.1.2.1 Rehervidores de Columna

Esta aplicacidén se considera como una de las menos criticas y mis sim-
ples de los calentadores a fuego directo. La alimentacién es un 1fquido
recirculante tomado de una columna de destilaci6n, el cual es parcialmente
vaporizado en el calentador a fuego directo. La mezcla de vapor-lfquido
vuelve a entrar a la columna en donde se condensa el vapor y
libera el calor de vaporizacion. Las aplicaciones como rehervidores de co-
lumna se caracterizan por diferencias de temperatura del fluido a la entra-
da y salida del calentador a fuego directo relativamente pequefias y por una
vaporizacién elevada (generalmente se vaporiza el 50% o mis de la alimenta-

cién).

11.1.2.2 Precalentadores de Alimentacién a Columnas Fraccionadoras

Los calentadores a fuego directo en este servicio son los caballos de
batalla de muchas operaciones de proceso. La alimentaci6n (casi siempre
liquida, aunque algunas veces puede haber cierta cantidad de vapor a la
entrada) se envfa al calentador a fuego directo, previo precalentamiento
en equipo sin aplicacién de fuego directo. En el calentador a fuego direc-
to la temperatura se eleva lo suficiente como para lograr una vaporizacién

parcial de la alimentacion.

11.1.2.3 Precalentadores de Alimentaci6én a Reactores

Los calentadores a fuego directo en esta aplicacion elevan la tempe-

ratura de la alimentacién al nivel necesario para controlar una reacci6n



quimica que se lleva a cabo en un reactor contiguo. Las caracteristicas
de la alimentaci6n y las temperaturas y presiones de operacién del calenta-
dor pueden variar considerablemente, dependiendo del proceso, ya sea que
se trate de un sistema de un componente o multicomponente, de una fase o

multifase.

11.1.2.4 Calentadores de Fluidos de Transferencia de Calor

En este servicio se utiliza el calentador a fuego directo para elevar
la temperatura de! fluido de transferencia de calor recirculante, el cual
puede ser un aceite de calentamiento (Dowtherm, Therminol, etc.). En estos
sistemas los fluidos circulantes a través del calentador a fuego directo

casi siempre permanecen en fase lfquida.

11.1.2.5 Calentadores de Fluidos Viscosos

A menudo un aceite pesado debe bombearse de un lugar a otro para su
procesamiento. Si el aceite a bajas temperaturas tiene tal viscosidad que
hace el bombeo imposible, se utiliza un calentador a fuego directo para

calentar el aceite a una temperatura que facilite su manejo.

11.1.2.6 Reactores a Fuego Directo

En esta categoria se encuentran los calentadores en los que se lleva
a cabo una reaccién quimica en el serpentin de tubos. Estas unidades re-
presentan la tecnologia més sofisticada en la industria de los calentado-
res a fuego directo. Por ejemplo: los calentadores-reformadores de vapo-

res de hidrocarburos y los calentadores de pirdlisis.
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I11.1.3 DE ACUERDO A LA COLOCACION DEL SERPENTIN DE CALENTAMIENTO EN LA
SECCION DE RADIACION

La clasificacién m&s importante de los calentadores a fuego directo
serefiere a la colocacién del serpentin de calentamiento, es
decir, si los tubos estdn colocados horizontal o verticalmen-
te. Los arreglos verticales se muestran en la figura 1.2 y
los horizontales en la figura I.3

Las principales variables que determinan el tipo de un calentador y
la colocacién del serpentfin son:

a. Longitud de los tubos del serpentin.
En base a experiencias y para evitar problemas de mantenj-
miento se recomienda usar como ma&ximo una longitud lfmite
de tubos, siendo ésta de 80 pies cuando se colocan horizon-
talmente y de 60 pies cuando se colocan verticalmente, aun-
que se recomienda también se acerque la longitud a medidas
estdndares de tuberfa para evitar desperdicios o fabrica-

ci6én especial.

o
.

Caracterfisticas del fluido de proceso.

De las caracterfsticas del fluido de proceso que son impor-

tantes para seleccionar el tipo de calentador, tenemos las

siguientes:

1. Ensuciamiento. Se representa por un factor de ensucia-
miento y es la resistencia al flujo de calor que presen-
tan los fluidos al formar una pelfcula en la pared del

tubo.
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Si el factor de ensuciamiento es menor que 0.004 HR PIE?
°F/BTU se pueden usar tubos verticales, si el factor es
mayor que 0.004 y menor que 0.05 se usan tubos horizon-

tales.

2. Tendencia a la coquizacién. Adem&s del ensuciamiento en
algunos casos existird coquizacién, por lo cual se reco-
mienda dejar las previsiones necesarias para decoquiza-

cién.

3. Incrustacién. La incrustacién es causada por el conte-
nido de sales minerales en el fluido y se recomeinda
usar tubos horizontales. Generalmente las caracteristi-
cas de incrustacién se indican junto con el factor de

ensuciamiento.
c. Carga térmica.

La carga térmica del horno nos determina las dimensiones
del calentador y tomando en cuenta lo dicho en los puntos
anteriores se puede seguir el siguiente criterio:

-Menores de 30MM BTU/HR. Cilfndrico con tubos verticales,
rectangular con tubos horizontales o a fuego indirecto.
-Mayores de 30MM BTU/HR. Cilfndrico con tubos verticales,
para determinados casos y todos los demds con tubos hori-
zontales. Esta divisién de los calentadores representa el

criterio més general de clasificacién de éstos, ya que

como se verd m&s adelante actualmente tantos los calentadores



verticales como los horizontales cubren un amplio rango de cargas tér-
micas.
d. Espacio para colocacién del equipo.
Cuando se tiene poco espacio para colocar un calentador, se opta por
usar uno vertical siempre y cuando los problémas de mantenimiento que
se prevean sean mfnimos.
A continuacién se enlistan las configuraciones m&s importantos nom-

brando algunas de sus caracteristicas:

f1.1.3.1 Cilindrico Vertical Todo Randiante

En este caso el serpentin de tubos estd colocado verticalmente a lo
largo de las paredes de la cdmara de combustién. El calentamiento tam-
bién es vertical desde el piso del calentador. Las cargas térmicas tfpi-

cas varfan de 0.5 a 20 millones de BTU/Hr. Figura [l.2.a.

11.1.3.2 Cilindrico Vertical Serpentin Helicoidal

En estas unidades, el serpentfn estd colocado helicoidalmente a lo
largo de las paredes de la cémara de combustién y el calentamiento es
vertical desde el piso. Aunque estos calentadores se agrupan con otros
de tubos verticales, las caracterfsticas internas de los tubos se aseme-
jan a aquellas de los calentadores con tubos horizontales. Las cargas

térmicas varfan también de 0.5 a 20 millones de BTU/Hr. Figura 11.2.b.

11.1.3.3 Cilfndrico Vertical con Convecciédn Cruzada

Estos calentadores que generalmente usan los quemadores instalados en
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posicién vertical en el piso, poseen secciones de radiacién y conveccién.
El serpentin de la seccién de radiacion est& colocado verticalmente a lo

largo de las paredes de la cémara de combustién. El serpentin de la sec-
cién de conveccién estd arreglado como un banco horizontal de tubos colo-
cado arriba de la cémara de combustién. Las cargas tipicas varfan de 10 a

200 millones de BTU/Hr. Figura |l.2.c.

11.1.3.4 Cilindrico Vertical con Conveccién Integrada

A pesar de que este disefio rara vez se utiliza para nuevas instala-
ciones, hay un gran nGmero de ellos en funcionamiento y es por lo tanto
Gtil mencionarlos en cualquier clasificacién.

Como en los casos anteriores, este disefio utiliza los quemadores en
posicién vertical en el piso, con su serpentin colocado en un arreglo ver-
tical a 1o largo de las paredes. La caracteristica distintiva de este ti-
po de calentadores es el uso de superficie de intercambio adicional en la
parte superior de cada tubo para aprovechar el calentamiento por convec-
cién. Las cargas tipicas para este disefio varfan de 10 a 100 millones de

BTU/Hr. Figura 11.2.d.

I1.1.3.5 De Arco

Este es un disefio especial en el cual la superficie de calentamiento
radiante es proporcionada por tubos en U conectando los cabezales de en-
trada y salida. Generalmente se calienta verticalmente desde el piso u ho-
rizontalmente entre las partes ascendentes de los tubos en U. Este tipo

de calentadores puede ampliarse para acomodar varios serpentines en arco.



Las cargas térmicas para cada serpentin son de 50 a 100 millones de BTU/Hr.

11.1.3.6 Tubos Verticales Doble Calentamiento

En estas unidades, los tubos verticales de radiacién estdn acomodados
en una sola hilera en cada cémara de combusti6én (casi siempre hay dos cé-
maras) y son calentados de ambos lados de la hilera.

Una variacién de estos calentadores utiliza calentamiento desde las
paredes a varios niveles, lo que da un control méximo del perfil de flux
de calor a lo largo de los tubos. La carga térmica para cada camara varfa

de 20 hasta 125 millones de BTU/Hr. Figura 11.2.f.

11.1.3.7 Tubos Horizontales Tipo Cabafia

Los serpentines de estos calentadores est&n acomodados horizontalmen-
te de manera que se alinean con las paredes laterales de la c8mara de com-
bustién y el techo inclinado u '"hombro' del horno. El serpentin de la
seccién de conveccibn estd colocado como un banco horizontal de tubos arri-
ba de la cémara de combustién. Normalmente se usan quemadores verticales
instalados en el piso. Las cargas térmicas varian de 10 a 100 millones de

BTU/Hr. Figura I1.3.a.

11.1.3.8 Tubos Horizontales Tipo Caja con Doble Celda

En este caso el serpentin de la seccién de radiaci6n se coloca en un
arreglo horizontal a lo largo de las paredes y techo de las dos c&maras
de combustién. El serpentin de la seccién de conveccidn es un banco de

tubos horizontales colocados entre las cémaras de combustién. Se calienta
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verticalmente desde el piso y sus cargas varfan de 100 a 250 millones de

BTU/Hr. Figura 11.3.b.

11.1.3.9 Tubos Horizontales tipo Cabafia con Pared Divisoria

De nuevo el serpentin de la seccién de radiacién se coloca horizontal-
mente a 1o largo de las paredes laterales de la c&mara de combustién y a
lo largo del '"hombro'. El serpentin de la seccién de convecci6n toma la
forma de un banco de tubos horizontales colocados arriba de la cémara de
combustién. La pared divisoria entre las c8maras permite un control de ca-
lentamiento individual para cada celda en la cémara de combustién. Exis-
ten opciones de calentamiento horizontal o vertical. La carga tipica para

este disefio varfa de 20 a 100 millones de BTU/Hr. Figura |1.3.c.

11.1.3.10 Tubos Horizontales Tipo Caja con Calentamiento al Extremo

El serpentin de la seccién de radiacién estd dispuesto en un arreglo
horizontal a lo largo de las paredes laterales y techo de la cédmara de com-
bustién. El serpentin de la seccién de conveccién es un banco de tubos ho-
rizontales colocados arriba de la cémara de combustién. Estos calentadores
calientan horizontalmente con quemadores colocados en las paredes extremas.

Las cargas tfipicas varian de 5 a 50 millones de BTU/Hr. Figura 11.3.d.

11.1.3.11 Tubos Horizontales Tipo Caja con Calentamiento al Extremo y

Seccidén de Conveccidn Lateral

Aqui el serpentin de la secci6n de radiacién se coloca horizontalmen-

te 3 lo largo de las paredes laterales y techo de la cdmara de combustién.
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El serpentin de la secci6n de conveccién es un banco de tubos horizontales
colocados a un lado de la cémara. Se calienta la unidad horizontalmente
con quemadores colocados en la pared extrema. Las cargas varian de 50 a

200 millones de BTU/Hr. Figura [1.3.e.

11.1.3.12 Tubos Horizontales Doble Calentamiento

Los tubos horizontales de la seccién de radiacién estdn acomodados en
una sola hilera y son calentados de ambos lados. Estos calentadores nor-
malmente usan quemadores verticales instalados en el piso. La carga tér-
mica tipica para cada cémara de este disefio es de entre 20 y 50 millonesde

BTU/Hr. Figura 1l1.3.f.

11.1.4 DE ACUERDO AL SUMINISTRO DE AIRE Y ELIMINACION DE LOS GASES

DE COMBUSTION

Ademas de las clasificaciones principales de acuerdo al servicio y
configuracién, los calentadores a fuego directo también pueden agruparse
de acuerdo a sus métodos de suministro de aire para la combustién y elimi-
nacién de los gases de combustién.

La capacidad para inducir el flujo de aire de combustién hacia un ca-
lentador a fuego directo se produce cuando el gas de combustién caliente
de relativamente baja densidad se le confina dentro de una estructura y se
le aisla de aire de mayor densidad y temperatura ambiente. El empuje del
gas de combustién caliente contenido en el calentador crea el '"tiro" (pre-
sién menor a la atmosférica), lo que induce el flujo de aire hacia la cé-

mara de combustidén. Puesto que este tiro resulta de un efecto natural de
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chimenea, se le llama tiro natural. La mayoria de las instalaciones de ca-
lentadores a fuego directo son de este tipo, en el cual el efecto de chi-
menea introduce el aire para la combustién y elimina el gas de combustién.

La obstruccién del flujo de gas de combustién a través de un calenta-
dor a fuego directo puede producir una situacién de presi6én mayor que la
atmosférica (presién positiva) en la estructura. Es la funcién de la chi-
menea en un calentador de tiro natural producir un tiro suficiente para
superar tales obstrucciones y mantener una presidn negativa.

Finalmente, existen calentadores que utilizan un ventilador en lugar
de, o bien, en combinacién con la chimenea para producir el tiro necesario
y suministrar el aire para la combusti6n, pudiendo ser éste de tiro indu-

cido, tiro forzado, o bien, una combinacion de ambos.
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IT1
PRINCIPALES OPCIONES Y CARACTERISTICAS MECANICAS EN LOS

CALENTADORES A FUEGO DIRECTO

Existe una gran variedad de factores de proceso, estructu-
rales e incluso ambientales que influyen en la seleccién de ma-
teriales y caracteristicas de disefio mecdnico utilizadas en
los calentadores a fuego directo. Por ejemplo, las temperatu-
ras de operacibén elevadas, o la mala calidad de un combustible
(demasiada ceniza o residuos metélicos), pueden forzar a la
seleccién de materiales con aleaciones muy costosas. Igualmen-
te alguna restricci6n ambiental puede requerir grandes alturas
de chimenea o bien el &rea disponible para construccién puede

limitar las dimensiones del calentador.

Para un calentador tipico, la pared exterior o envoltura
se fabrica de placa de acero de 3/16 de pulgada, reforzada
contra el combado. Para los calentadores cilindricos vertica-
les en los cuales la misma envoltura sirve como soporte estruc-

tural, el espesor normal de la placa es de 1/4 de pulgada.
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IT1,1 REFRACTARIOS

La pared exterior metdlica estd recubierta internamente con materia-
les aislantes. Adem&s de la funcién b&sica de impedir el sobrecalenta-
miento de la estructura metdlica, el aislante también sirve para contener
el calor de la c8mara de combustién a altas temperaturas rerradi&ndolo ha-
cia el serpentin de tubos. Adem&s el aislante interno minimiza las pérdi-
das de calor y funciona como barrera para impedir que partfculas del gas
de combustién alcancen a la envoltura metélica.

Para poder disefiar y seleccionar una cubierta refractaria de un calen-
tador deben considerarse los siguientes puntos:

a. Temperaturas extremas: el exponer un material refractario a temperatu-
ras mds alld de sus limites de disefio o a fluctuaciones extremas de
temperatura puede causar que éste se funda o que falle al someterlo a
alguna carga.

b. Esfuerzo mec&nico: las vibraciones excesivas contribuyen al deterioro
de algunos de los materiales refractarios. Los esfuerzos debidos a la
expansién y contraccién de la estructura provocan la destruccién de la
cubierta a menos que se hayan considerado correctamente en el disefio
mecénico.

c. Erosién: las partficulas muy finas de cenizas que se transportan a gran
velocidad en una corriente de gas de combustién pueden causar erosién
del material refractario.

d. Ataque quimico: algunos combustibles contienen impurezas que pueden reac-

cionar con varios de los diversos constituyentes de los refractarios,
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provocando escoriaciones y fallas en la cubierta refractaria. Los &ci-
dos y &lcalis pueden atacar a la cubierta refractaria dependiendo de la
temperatura y punto de rocfo de los gases de combustién causando corro-
sién y deterioro.

e. Costo: la evaluaciébn econémica de los materiales refractarios y tipos
de construccién se complica puesto que los materiales con las mejores
propiedades aislantes a menudo carecen de resistencia mecdnica. Por lo
tanto, la elecci6n de un refractario debe representar un balance entre
la capacidad aislante y el servicio mecénico.

Los sistemas de aislamiento para los calentadores a fuego directo mo-

dernos, se dividen en tres categorias bésicas:

11.1.1 LADRILLO TERMICO AISLANTE

Este es un ladrillo poroso con buenas caracteristicas aislantes, se
fabrica con mezclas de aserrin, coke y arcillas térmicas con alto contenido
de altmina. El rango en la evaluacién de las temperaturas de disefio del
ladrillo térmico va de 1600°F a 2800°F,

Se puede aumentar la efectividad aislante de las paredes de ladrillo

térmico incorporandole una capa de refuerzo de bloques de lana mineral.

111.1.2 REFRACTARIO MOLDEABLE

El refractario moldeable utilizado en los calentadores es generalmen-
te un material moldeable aislante que se aplica con pistola o vertido,
Se ha demostrado que la aplicacién con pistola del material moldeable

es un método muy econbmico de aplicacién, sin embargo, tiene la desventaja
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de que la técnica del operador al aplicarlo puede significar

la diferencia entre el éxito y el fracaso de la instalacién.

En muchos casos se construye con capa doble, es decir un
material de alta densidad para alta temperatura estd expuesto
a la flama y el mejor aislante se coloca como una capa de re-

fuerzo.

Los espesores tipicos son de 5 pulgadas para las paredes
de la secci6bn de conveccidén y paredes de la seccién de radia-
ci6bn protegidas por tubos y de 6 a 8 pulgadas para paredes de

radiacién expuestas, arcos y pisos.

I1EV.1.3 FIBRA CERAMICA

La construccién con fibra cerédmica es el mds reciente de-
sarrollo en el campo del aislamiento de calentadores a fuego
directo. Estos recubrimientos consisten generalmente en una
capa para el lado caliente seguida por una o mds capas de mate-
rial de refuerzo, el espesor de cada una de estas capas debe

ser por lo menos de una pulgada.

Las ventajas de la instalacién de fibra ceré&mica se deben
principalmente a su poco peso, lo que permite una reduccién en
el acero estructural y a su disponibilidad inmediata para ope-
racién, sin necesidad de procedimientos especiales de arranque

tales como el curado, secado o precauciones para clima frfo.
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[11.2 ACCESORIOS DE RETORNO

111.2.1 CONEXIONES DE RETORNO

El método m&s barato para conectar los tubos es el unirlos por medio
de conexiones de retorno de 180 grados. Para este arreglo los retornos es-
tan soldados a los extremos de los tubos; este arreglo es tipico para la
mayoria de los calentadores modernos. La limpieza interna en estos serpen-
tines completamente soldados se hace utilizando procedimientos de decoqui-
zacién de aire-vapor o bien por medio de técnicas abrasivas de alta veloci-
dad. El disefio todo-soldado permite que los retornos se coloquen ya sea en
contacto con los gases de combustién, en donde funcionan como superficie de
absorcién de calor o bien en las cémaras de circulaci6n, externos a la c&-
mara de combustién y sin contacto con los gases de combustidén. Estos retor

nos pueden ser de material fundido o forjado.

111.2.2 CABEZALES TIPO TAPON

Se han desarrollado muchas formas de cabezales tipo tapdén utilizando
varios disefios de cerrado. En comparacién con las conexiones de retorno
de 180 grados estos cabezales son mis caros y su utilizacién en calentado-
res nuevos es relativamente rara. Estos cabezales se utilizan cuando se ha
pensado usar limpieza mecénica de los tubos por turbinado y en ocasiones
cuando se prevée inspeccibén interna de los tubos. Los cabezales tipo tapon
no pueden colocarse en la camara de combustién o en el paso de los gases
de combustién, deben instalarse en c&maras de circulaciéon externas a la c&-

mara de combustidn.
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Los cabezales tipo tapén se fabrican de fierro fundido y puesto que
se encuentran fuera de la zona de transferencia de calor pueden disefiarse

para una temperatura inferior que la de los tubos.

111.2.3 SUPERFICIE EXTENDIDA EN LA ZONA DE CONVECCION

La superficie de intercambio de calor requerida en la secci6n de con-
veccién depende de la resistencia de pelicula en el lado del gas de combus-
tién. Una manera de aumentar la transferencia de calor por pie lineal de
tubo en la secci6n de convecci6n es la utilizacion de accesorios para au-
mentar el &rea de transferencia.

A continuacién se mencionan algunos de los accesorios mis comines uti-

lizados en las secciones de conveccién de los calentadores.

111.2.3.1 Aletas Aserradas

Este arreglo utiliza aletas con cortes en V, las cuales se encuentran
soldadas al tubo. Las aletas pueden encontrarse en varias combinaciones
de espesor, altura y densidad (nGmero de aletas por unidad de longitud del
tubo). Normalmente el espesor varfa de 0.035 a 3/16 de pulgada, altura de

1/4 a 1} pulgadas y densidad de 2 a 7 aletas por pulgada.

111.2.3.2 Aletas S6lidas

Este tipo de aleta simplemente es una aleta continua soldada al tubo.
Las aletas s6lidas son mecénicamente mis fuertes que las aletas aserradas
pero en general presentan una velocidad de transferencia menor para la mis-

ma configuracién de las aletas y mismo flujo de gas de combustién.
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Estas aletas estén disponibles en el mismo rango de espesor, altura y

densidad que las anteriores.

111.2.3.3 Birlos

En este caso se utilizan birlos cilfndricos soldados en toda la cir-
cunferencia del tubo. Un didmetro de media pulgada es bastante comin para
los birlos. La altura de los birlos varfa de media a dos pulgadas. En
general los birlos son m&s caros que los tubos aletados.

Cuando se tiene un combustible gaseoso y limpio se utilizan siempre
aletas, si se tienen combustibles gaseosos con gran cantidad de incrustan-

tes o combustibles 1Tquidos se utilizan birlos.

II1.3 GQUEMADORES

Los criterios fundamentales que se toman en cuenta para seleccionar
un quemador incluyen (1) la flexibilidad de manejar combustibles con una
variacion razonable en sus valores calorfficos, (2) previsiones que garan-
ticen un encendido seguro y f&cil mantenimiento, (3) una relacién adecuada
entre las velocidades méxima y mfnima de alimentaci6n de combustible y (4)

patrones predecibles de flama para todos los combustibles y velocidades de

alimentacién de combustible.

I11.3.17 QUEMADORES DE GAS

Los quemadores disefiados para combustibles gaseosos Gnicamente se
clasifican en dos categorfas b&sicas: de premezclado y aspirado y de que-
mado exclusivo de gas.

a. De premezclado y aspirado: el quemador de premezclado depende de la ener-

gia cinética disponible por la expansi6n del gas de combustién a través
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de un orificio para aspirar y mezclar el aire de combustible previo al
encendido en la punta del quemador. Aproximadamente del 50 a 60% del
aire de combustién es aspirado como aire primario adelante del punto de
ignicién.

b. De quemado exclusivo de gas: este quemador con mezclado en la boquilla
recibe el combustible de la tuberfa del gas sin ningGn premezclado del
aire de combusti6n. El gas se quema en una punta equipada con una serie

de pequeiias aberturas.

111.3.2 QUEMADORES DE ACEITE

Para el quemado de aceite combustible deben hacerse consideraciones
especiales puesto que el mezclado del combustible y el aire de combustién
se lleva a cabo en la fase gaseosa. Para lograr ésto todos los quemadores
de aceite utilizan atomizadores para convertir a la masa del liquido en go-
tas pequefiisimas, lo que incrementa la relacién superficie-masa permitien-
do asf un calentamiento y vaporizacién muy répidos de la masa de aceite.

Los quemadores de aceite en calentadores a fuego directo casi siempre

utilizan vapor como el medio de atomizacién, aunque puede hacerse con aire.

111.3.3 QUEMADORES GAS-ACEITE

Los quemadores combinados se disefian para quemar aceite, gas, o bien,
cualquier combinacién de aceite y gas simultaneamente.? Normalmente estos
quemadores se caracterizan por tener un disefio de dos bloques en el que un

cafién de aceite se coloca en el centro de un arreglo de boquillas de gas.
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(11.3.4 OTROS TIPOS DE QUEMADORES

Existe una serie de quemadores utilizados en equipos o situaciones es-
peciales como: los quemadores de pared radiante, quemadores con ventilador,

quemadores de intensidad, quemadores de pilotos, etc.

I11.4 LIMPIEZA DE LA SECCION DE CONVECCION

Para mantener la eficiencia térmica maxima posible en un calentador a
fuego directo es necesario mantener limpias las superficies de transferen-
cia de calor en la seccién de convecci6én. Si bien la superficie extendida
en la seccién de convecci6n aumenta la transferencia de calor, su arreglo
fisico la hace susceptible a la acumulacién de dep6sitos de cenizas cuando
se queman aceites.

Los principales constituyentes de un aceite que ensucian son: el azu-
fre, vanadio, sodio y la ceniza. Esta Gltima es un componente muy impor-
tante puesto que un contenido elevado de ceniza aumenta considerablemente
la velocidad de depésito.

E! rango de viscosidad del combustible también influencia el depbsito
de ceniza.

Los métodos de limpieza utilizados actualmente incluyen:

a. Limpieza manual, utilizando una manguera de vapor o aire.

b. Sopladores de hollin, que consiste en la instalacidén de mdltiples boqui-
Ilas para vapor en la seccién de conveccién ya sean rotatorias fijas o
retractiles.

c. Lavado con agua, es el método m&s efectivo de limpieza de los tubos y
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consiste en la instalacién de redes permanentes de colectores y boqui-
11as de aleaciones especiales para circular agua sobre toda la superfi-

cie de los tubos.

I11.5 CoONTROL DE LAS VARIABLES DE UN CALENTADOR A FUEGO DIRECTO

Para lograr el funcionamiento 6ptimo de un calentador se requiere el
control constante &e las variables clave tanto en el lado del proceso como
en el de la combustién. Se puede obtener informacién que indique el exce-
so de aire, la eficiencia térmica y absorcién de calor, pero ademds existe

informaci6n que indica qué tan bien se lleva a cabo el calentamiento.

111.5.1 FLUJO DE LA CORRIENTE DE PROCESO

En la mayoria de las aplicaciones, en las que se ha previsto el con-
trol del flujo por paso, éste debe supervisarse para cada paso paralelo.
Esto es recomendable para calentadores multipasos que procesan hidrocarbu-
ros liquidos, en los cuales un flujo bajo en un paso individual puede lle-
var a una vaporizacibn excesiva, aumento en la caida de presién y mayor
reduccién del flujo, terminando en un sobrecalentamiento y posible ruptura

del tubo.

111.5.2 FLUJO DEL COMBUSTIBLE

La velocidad de alimentacién de combustible normalmente es controlada
por la temperatura de salida del fluido de proceso. El control de la velo-

cidad de alimentacién de combustible permite la determinacidn directa de la
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liberacién de calor en la cémara de combustibén a partir del poder calori-

fico del combustible.

111.5.3 TEMPERATURAS DE LA CORRIENTE DE PROCESO

Si se planea tener un control de flujo por paso, es recomendable ins-
talar indicadores que muestren la temperatura de salida del fluido después
de cada paso paralelo. Estas temperaturas pueden utilizarse como gufas
para ajustar el flujo en cada paso, asf como para determinar Ta absorcién
de calor en el lado del proceso. La determinacién de las temperaturas de
salida del fluido después de cada paso paralelo en las secciones de radia-
cidén y conveccién permite determinar la distribucién de '‘carga' en el tado

de proceso entre las secciones de radiacidén y conveccién.

i11.5.4 TEMPERATURAS DEL GAS DE COMBUSTION

La medicion de la temperatura del gas de combustién que sale de la
seccién de radiacién sirve como indicador tanto de la uniformidad en el
calentamiento de la cémara de combusti6én como de un posible sobrecalenta-
miento. Estas mediciones de temperatura deben hacerse a intervalos de 50
pies a todo lo largo de la cAmara de combustién. Tales mediciones suelen
ser Gtiles para establecer la rapidez maxima de calentamiento.

Las temperaturas del gas de combustién también deben ser controladas
en la entrada de cada serpentin de conveccién y a la salida de la seccibn
de conveccién. Estas temperaturas proporcionan un indicador de la efi-

ciencia del calentador y del ensuciamiento de los tubos de conveccién.
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I11.5.5 PERFIL DE TIRO DEL GAS DE COMBUSTION

Deben tomarse mediciones de tiro en la cédmara de combustién cerca del
nivel de los quemadores, a la entrada y salida de la seccién de convecciény
en un punto corriente abajo del regulador de tiro. Los datos de tiro pro-
procionan informacién sobre las caidas de presién del aire para la combus-
tién y el gas de combustién. Esta informacidn es Gtil para ajustar los re-
gistros de los quemadores y el regulador de tiro. La informacién sobre el
tiro también indica qué tan cerca se halla el calentador de sus condicio-

nes de operacién limite.

I11.5.6 MUESTREO DEL GAS DE COMBUSTION

Es recomendable considerar el muestreo de los gases de combustién en
la salida de las secciones de radiacién y conveccién. El muestreo en la
salida de la secciébn de radiacién para medir el oxigeno en el gas de com-
bustién proporciona informacién sobre la técnica de calentamiento del ope-
raric. También es recomendable la medicién de combustibles en este lugar.

La determinacién del contenido de oxigeno en el gas de combustién que
sale de la seccién de conveccién es necesaria para calcular la eficiencia
de combustién del calentador. Si el contenido de oxigeno de los gases que
salen de la seccién de radiaci6n se conoce, puede estimarse la fuga de

aire hacia la secciébn de conveccién.

111.5.7 TEMPERATURAS DE PARED DE LOS TUBOS

Es recomendable el uso de termopares en las paredes de los tubos, como

minimo en el tubo de salida de cada paso y para untubo escudo de cada paso.



Las temperaturas de pared del tubo permiten determinar el flujo de
transferencia de calor mdximo, ademds sirven como indicadores de sobre-

calentamientos locales.

3L
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IV
METODOS DE EVALUACION Y DISENO DE LA SECCION RADIANTE

DE LOS CALENTADORES A FUEGO DIRECTO

Ya que el arte de la construccién de los calentadores a fuego directo
se desarrollé antes que la teorfa, el cdlculo de la transferencia de calor
radiante en estos equipos evoluciond a partir de métodos empiricos. La con-
tribucién de varios investigadores a la literatura en problemas de transferen-
cia de calor radiante, tanto de tipo especifico, como general, han hecho
posible que el disefio de estos equipos se haga a partir de bases mds funda-
mentales. Se cuenta ahora con métodos semitebricos para el cilculo de las
secciones radiantes de transferencia de calor. A menudo estos métodos pue-
den adaptarse a la soluci6n rapida de problemas que se encuentran en otra
clase de hornos, asi como otros equipos en los que la transferencia de
calor radiante es de importancia.

En la literatura se reportan diferentes métodos de célculo para evaluar
térmicamente los calentadores a fuego directo. Algunos de ellos son méto-
dos simplificados que permiten realizar una evaluacién global del comporta-
miento del equipo, de wuna manera relativamente sencilla y r&pida. Otros
son métodos '‘rigurosos'' con los que se obtiene una mayor aproximacién en

los c&lculos, requiriéndose mayor informacién y tiempo para su ejecucién.
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La validez o significado de un método radica precisamente en consi-
derar el mayor ntmero de variables que afectan la transmisién de calor,
tomando en cuenta la versatilidad de aplicacién para los diferentes dise-
fios de calentadores a fuego directo.

A continuacién se rpesenta una clasificaci6n general de los métodos
empfricos y semitedricos para el cdlculo y evaluacién de las secciones

radiantes de los calentadores a fuego directo.

IV.1 MEtopos £MPIRICOS

Los métodos empiricos han sido divididos en dos grandes grupos de
acuerdo a si sus ecuaciones son similares a las ecuaciones de Hudson o

de Debaufre.

IV.1.1 ECUACION DE HUDSON'3

Hudson correlaciond los datos de varios tipos de hornos vaporizado-

res con una ecuacién sencilla:

L - 1 (1v.1)
Qe 1T + GC
I
en donde:
Q = Carga total en la seccién radiante, BTU/HR
QF = Calor liberado por el combustible, BTU/HR
G = Relacidn aire-combustible, Ibs.aire/lbs.comb.
C = Libras de combustible por hora por pie cuadrado de superficie pro-

yectada en la secci6n radiante.
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IV.1.2 ECUACION DE ORROK2"

Utilizando una mayor cantidad de datos, Orrok, propuso una modifica-

cién a la férmula de Hudson, la cual ajustaba mucho mejor a los datos:

Q1 (1v.2)
QF 1 +GvCo
27
en donde:
Q = Calor total en la seccién radiante, BTU/HR
QF = Calor liberado por el combustible, BTU/HR
G = Relaci6n aire-combustible, lbs.aire/lbs.combustible
Co = Libras de combustible por hora por pie cuadrado de superficie pro-

yectada en la seccibn radiante.

1V.1.3 ECUACION DE WILSON, LOBO Y HOTTEL®?

Wilson, Lobo y Hottel modificaron la ecuacién de Orrok y correlacio-

naron el funcionamiento de diez o doce hornos. La ecuacién que recomien-

dan es:
Lo 1 (1v.3)
% 1+ 6/Q/akcp
200
en donde:
Q = Calor total en la seccién radiante, BTU/HR
QF = Calor liberado por el combustible, BTU/HR
aAcp = Superficie de plano frfo equivalente, pies?
G = Relacién aire-combustible, 1bs. de aire/lbs. combustible.
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1V.1.4 ECUACION DE HOTTEL!’

Hottel propuso el siguiente tipo de ecuacién:

‘QQ_ - L (1v.4)
F 1 + 7880 /H/aAcpé
(H/N) 182
en donde:
ahcp = Superficie de plano frlo equivalente, Pies?
H = Calor total liberado por todas las fuentes, BTU/HR
N = Capacidad calorifica media por hora del gas de combustién entre la
temperatura del gas que sale de la cémara y la temperatura base de
60°F, BTU/HR/°F
¢ = factor total de intercambio definido por la siguiente ecuacién:
@ = 073 | (B - (59" | (ancps) (1v.5)
en donde:
q = calor transferido por radiacién, BTU/HR
TG = temperatura del gas o superficie caljente, °F + 460
TS = temperatura de los tubos o superficie frfa, °F + 460

El factor de intercambio total considera las variaciones en la emisi-
vidad efectiva de la flama, arreglo del refractario y condiciones diferen-

tes a las de cuerpo negro en la cémara.

IV.1.5 ECUACION DE DEBAUFRE’

Debaufre propuso una ecuacidén que es semejante a la ecuacién bédsica

de Stefan-Boltzmann:
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a = Al | (R - e (1v.6)
en donde:
q = Calor transferido, BTU/Hora
Ac = Superficie total de tubos expuesta a radiacién, pies cuadrados
TG = Temperatura de los productos de combustién que dejan la cimara del
horno, °F + 460.
TS = Temperatura de los tubos o superficie frfa, °F + 460
E = Factor de efectividad de la superficie frfa

Debaufre intenté correlacionar a E como funcién de la velocidad de
liberaci6n de calor por unidad de volumen del horno, pero esta correla-
ci6én no es buena. Para las condiciones de cuerpo negro E tiene un valor

méximo de 0.173 x 10-® BTU/HR Pie2 °R*.

1V.1.6 ECUACION DE MEKLER2!

Mekler propone la siguiente ecuacién:

q = 0.17h CSe (1¥§5f - ({%%9“ (1v.7)
en donde:
q = Calor transferido por radiacién, BTU/Hora
Se = Superficie equivalente ''efectiva'’ de calentamiento, pies cuadrados
c = Coeficiente emplrico dependiente de TG
TG = Temperatura de salida del gas o temperatura de flama teérica,
°F + 460
TS = Temperatura de la superficie fria, °F + 460
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1V.1.7 EJEMPLO DE APLICACION DE UN METODO EMPIRICO

A continuacién se presenta un ejemplo de aplicacién utiltizando la
ecuacidn de Wilson, Lobo y Hottel, de acuerdo a lo siguiente: se diseii6
un horno para una carga total de 50 millones de BTU/HR. La eficiencia
total es de 75%. Se quema petrbleo con un poder calorffico bajo
de 17130 BTU/LB y con 25% de exceso de aire. Los tubos son de cinco pul-
gadas de dismetro exterior, con espaciamiento de 8.5 pulgadas y longitud
expuesta de 38.5 pies. L{Cu&l serd la carga de la seccién radiante? (lLa
razén aire-combustible es 22.36 LB.Aire/LB.Combustible).

Se calcula la superficie de plano frio equivalente

Acp = 8.5/12 (38.5) (60) = 1542 pies?

a = 0.937 De la figura V.1

aAcp = 1542 (0.937) = 1500 pies?

Q = 50 x 10° 1 = 25 300 000 BTU/HR

1 +°22.36 V50 x 10%/1500
4200

La limitacién mds importante de las ecuaciones empfricas presentadas
consiste en que a medida que las condiciones en el calentador se desvian
de aquellas utilizadas para determinar las constantes de las ecuaciones,
su validez es cada vez menor, ademis, de aucerdo con el ejemplo anterior
se observa que estos métodos proporcionan exclusivamente un resultadec pa-
ra el calentador, siendo incluso necesario recurrir a otros métodos Pa-
ra calcular algunos de los datos utilizados.

Es evidente que estos métodos son de mayor utilidad cuando se utili-

zan como complemento de algin otro, o bien, para célculos especificos
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como predecir algGn cambio en las condiciones de operacién de los hornos,
comparacién del rendimiento de los hornos bajo diversas condiciones de
operacién, etc.

Observando las limitaciones de los métodos puramente emplricos se
decididé desarrollar ecuaciones tedricas de calor radiante, simplificadas
haciendo suposiciones cuando fuese necesario y probarlas con datos obte-
nidos del funcionamiento de los calentadores, surgiendo asf los métodos

semitebricos.

IV.2 MEtopos SEMITEORICOS

Podemos decir que este paso del avance en el disefio y evaluacién de
los calentadores a fuego directo se encuentra actualmente en desarrollo.

Por lo general los métodos probados hasta ahora se limitan a la so-
lucién del problema de la transferencia de calor y hacen suposiciones en
lo que respecta a los patrones de flujo y mezclado en el interior del ca-

lentador asT como al avance de la combustién de los gases del mismo.

IV.2.1 MODELO DEL CALENTADOR LARGO

Este sistema se caracteriza por las tres suposiciones siguientes:
a. La combustién ocurre tan rapidamente comparada con el tiempo total de
residencia del gas en el calentador que la temperatura del gas en el
quemador es la temperatura de flama adiab&tica.
b. La longitud del calentador en la direccién de flujo del gas es tan

grande comparada con sus otras dos dimensiones que el flux radiante
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neto en la direccién de flujo del gas puede ignorarse en relaci6n al
flux normal a él.
c. El gas en cualquier corte (en seccién) tiene una sola temperatura.

Un balance de calor para igualar la velocidad con que pierde calor
el gas de combustién en el flujo de calor a la superficie frfa y a través
de las paredes del horno, proporciona la ecuacién 1V.8 en la cual el cam-
bio de entalpfa en el gas -dH y los flujos de calor qu] y qgo del gas a
la superficie fria y a través del refractario, son funciones de la tempe-
ratura absoluta Té del gas a la distancia x corriente abajo de los quema-

dores.

. _ B -dH (1v.8)
x =1 P, + P
HF qg¢1 1 qgo r

P1 y Pr son las longitudes de la superficie fria y refractario peri-
férico y HF es la velocidad con que aumenta la entalpia en el horno.

Si se supone adem&s que el gas de combusti6én es un gas gris (un gas
cuya absorbencia es independiente de la longitud de onda de la radiacién
y de la temperatura), la velocidad neta de transferencia a la superficie
fria estd dada por la ecuaciébn:

En la cual Eg y E1 son los poderes de emisién de cuerpo negro del gas
y de la superficie frfa en una posicién axial dada.

El &rea total de intercambio en presencia de refractario (Egl)R se
obtiene de resolver la ecuacién que proporciona el flujo radiante total

que emite una superficie, o radiosidad'’, considerando a todos los poderes
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de emisién iguales a cero excepto Eg y la reflectividad del refractario

La explicacién detallada del c§lculo de esta &rea deberd consultarse

en la referencia original.

1V.2.2 MODELOS DEL CALENTADOR AGITADO

Los primeros métodos suponen que el calentador contiene un gas com-
pletamente mezclado a la temperatura Tg y que la superficie frfa también
es isotérmica a la temperatura Tl‘ En ausencia de transferencia de calor
convectivo a la superficie fria y considerando completamente adiab&tico el
refractario se utiliza la ecuacién |IV.9 para calcular la velocidad de trans-
ferencia de calor a la superficie frfia.

Lobo y Evans!® consideraron al calentador como bien agitado pero no
completamente mezclado al suponer que los productos de combustién salen
de la seccién de radiacién de los calentadores a Tg - A, en donde Tg es la
temperatura efectiva del gas en la seccién de radiacién.

Si HF es la velocidad con que aumenta la entalpfa en el calentador
y esto produce una temperatura de flama adiabatica TAF' un balance de ca-
lor arriba de una temperatura de referencia To proporciona la ineficien-

cia del calentador como:

He = Q44 g 0 (1v.10)

He Tar = To

T,- se obtiene de dividir HF por la capacidad térmica promedio de

AF

los productos de combustién entre Tg - Ay To. La eliminacién de Tg
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utilizando IV.9 y IV.10 y reemplazando los poderes de emisién de cuerpo

negro por ng“ y 0T1" resulta en:

-— I‘ .
Q Tho - To) (1v.11)

-

Hottel'® ha sugerido valores tipicos de A para calentadores de pe-
tréleo de 110°Ka 167°K (200°Fa 300°F).
La ecuacién 1V.11 puede simplificarse definiendo los siguientes gru-

pos adimensionales:

Q' = Eficiencia reducida del calentador

=Q L (e = T) /7 H Ty
D! = Densidad reducida de calentamiento

e 3 -
o (8S))g Tap® (Tpp = T)
T =T, / TAF
Lo

A =47/ TAF
obteniendo:

Q' D'+ % = (14 A" -QY)" (1v.12)

Hottel y Sarofim!? graficaron Q' contra D' con 1 como parametro, ob-
teniendo las siguientes generalizaciones para cualquier calentador bien
agitado y completamente mezclado (A' = 0):

(1) La eficiencia del calentador aumenta a medida que disminuye la velo-
cidad de calentamiento, aproximéndose a un valor maximo de (1-T).

(2) Las variaciones de T tienen un efecto despreciable sobre la eficiencia
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del calentador cuando la temperatura absoluta de la superficie fria
es menor al 30% de la temperatura de flama adiab&tica.

(3) En un calentador que contiene una proporcién relativamente alta de
superficie fria, (Eg})R tiende a depender directamente de la emisivi-
dad del gas. Entonces, a velocidades altas de calentamiento cuando
Q' se hace inversamente proporcional a D', la eficiencia del calenta-
dor dependerd directamente de la emisividad del gas, pero a velocida-

des de calentamiento bajas este efecto serd mucho menor.

1V.2.3 METODOS DE ZONAS

El modelo del calentador agitado supone tres zonas, la superficie
fria y el refractario como zonas de superficie y los productos de combus-
tién como zona de gas. A cada zona se le da una temperatura promedio
efectiva tal que la transferencia de calor radiante neta del gas a la su-
perficie frfa puede ser calculada. Para obtener una mayor exactitud, en
calentadores en los que hay cambios significativos en la temperatura y
composicion del gas y en la temperatura o emisividad de la superficie
fria, es necesario subdividir estas zonas en zonas mis pequefias, cada una
de las cuales puede considerarse isotérmica.

Si hay m zonas de gas y R zonas de superficie habrd m + R ecuaciones
de radiosidad'?, ademss es necesario obtener las 4reas de intercambio di-
recto: superficie-superficie 55, gas-superficie gs y gas-gas gg (si se
desea conocer en detalle el célculo de estas 4reas, asi como la obtencié6n
de las ecuaciones de radiosidad, deberd consultarse la referencia origi-

nal).
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Las &reas de intercambio total SS GS y GG se encuentran a partir
de las dreas de intercambio directo y utilizando las ecuaciones de radio-
sidad.

Un balance de calor en cada zona de superficie proporcionars la ve-

locidad neta de transferencia de calor a su superficie.

r___ m__
Q .= Z SS.E .+ G.S - AeiE

1 d717s,] j=1 j iEg,i it hiAi (Tg,k - Ts,i) (1v.13)

En donde € es la emisividad, E el poder de emisién de cuerpo negro,
Tg,k es la temperatura de la zona K en contacto con la superficie Ai Yy
hi su coeficiente de transferencia de calor por conveccién.

Para una zona de gas i de volumen Vi y coeficiente de absorcién Ki
el balance de calor en estado estable incluird la velocidad de liberaci6n

de calor por la combustién QC la velocidad neta de pérdida de entalpfa

I’

?

debida al flujo de gas a través de la zona Qf ;Y un término de transfe-
’

rencia de calor por convecci6n si el gas estd en contacto con una zona o

zonas de superficie, designada como k en la ecuacién V.14,

mo___ r
) 6GE . + ) SGE . + 0 . - UWKV.E .
= =1 J 1 S,) C,yl i1 g,i
(1v.14)
ik Ui~ T - %y
Las ecuaciones IV.13 y IV.14 proporcionan un par de ecuaciones alge-
br&icas no lineales que pueden resolverse por algin método numérico para
encontrar todas las temperaturas desconocidas de las zonas de superficie

y gas, y de la ecuacién IV.13, las velocidades netas de transferencia de

calor a todas las zonas de superficie.
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iv.2.4 METODOS DE FLUX

Estos métodos consideran que la transferencia radiante en un gas se
debe a rayos de fotones. Estos son modelos mis realistas que los de zo-
nas, puesto que consideran las variaciones en las propiedades del gas co-
mo una funcién uniforme a través del espacio; mientras que el modelo de
zonas supone cambios discontinuos de una zona de gas homogénea a la si-
guiente. En particular, se puede incluir la variacién en la constante
de atenuacién debida a cambios en la composicién, temperatura y particu-
las de hollfn.

Para una mezcla de gases que tenga una sola especie molecular absor-
vente a la presién parcial p, la constante de atenuacién K puede susti-
tuirse por kp en la cual k es el coeficiente de absorcién del gas.

Hottel'? explica los términos en la ecuacién general para un medio
gris en el cual las constantes de atepuacién Ka y Ks son independientes
de la longitud de onda, de acuerdo a lo siguiente: | es la intensidad de
radiacién integrada para todas las longitudes de onda, Ka es la constante
de atenuaci6n para la absorcién, KS es la constante de atenuacién debida
a la dispersi6én y n es un vector unitario direccional. Es conveniente
utilizar una constante total! de atenuacién Kt igual a Ka + KS y definir

la proporcidén de atenuacién debida a la dispersién Ks/Kt como w .

w
1 - - o

w0 L= 0+ (1T ww) lg+gs [ 1gd 0 (1v.15)
t Y

En donde, |, es la intensidad de un rayo en la direccién n debida

B

al poder de emisién de cuerpo negro del gas en ese punto; asf IB = Eg/n.
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De igual manera la integral proporciona el aumento en la intensidad en la
direccién n debida a todos los rayos que convergen en ese punto del es-
pacio.

Para evaluar IB’ la temperatura del gas Tg debe ser conocida o calcu-
lada de un balance de calor. Si la velocidad de liberacién de calor de-

bido a la combustién por unidad de volumen del gas es 9 se obtiene un

balance de calor arriba de la temperatura de referencia To como sigue:

V.[-kVTg + up Cp (Tg - To) + q] = a. (1v.16)

El primer término dentro del paréntesis cuadrado considera la conduc-
cién en el gas, el segundo término considera el calor sensible que se
transmite por conveccién hacia afuera de la unidad de volumen del gas a la
velocidad u y el tercero es el vector de flux radiante.

Para el método de dos fluxes que considera solo aquellos rayos que se
desplazan en las dos direcciones a lo largo de un eje de simetrfa x, las

intensidades se denominan | e I_.

La integral se convierte en 3 w | =% w_ (1, + 1) y la ecuacién

IV.15 se reduce a dos ecuaciones diferenciales ordinarias que pueden inte-

grarse, si la distribucién de temperaturas del gas a lo largo de x es co-

nocida.
l—&~(f9--1)|+(1-“’)|+m—°| (1v.17)
K, dx 2 + o lg T 7 -
di w w
- 1 - _ (o0 ._ _w ) (1v.18)
'K—t' —ax —(—2— 1) I_+ (1 o) |B+ 3 l+

Hottel y Sarofim'? sugieren utilizar 1.76dx al integrar las ecuacio-

nes anteriores para incluir el hecho de que los fotones se mueven en todas
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direcciones. Esto se basa en el conocimiento de que la longitud media
del haz radiante entre dos planos paralelos infinitos es 1.76 veces su

separaciobn.

1V.2.5 HETODOS MONTECARLO

Con los métodos Montecarlo el calentador se divide en zonas de gas
y superficie como con el método de zonas, pero se puede escoger la forma
y tamafio de las zonas para ajustarlas a la geometria del calentador. Las
dreas de intercambio no se evaldan puesto que la transferencia radiante
entre las zonas es representada por paquetes de radiacién moviéndose al
azar. En estos métodos sigue siendo necesario precedir de alguna manera
o suponer la distribucién de flujo en la cémara del calentador, de mane-
ra de conocer los términos de conveccién en los balances de energia para
las zonas de superficie y gas.

Se deben hacer balances de calor para las zonas de superficie Ay

volumen V de acuerdo a lo siguiente:

F, - A, =B +C +D _E/ (1v.19a)
Fa - Aa = ca + Da (1v.19b)
en donde:
Av = Energfia radiante total absorbida por V y emitida por todas las zo-
nas de superficie y volumen incluyendo a V.
Aa = |gual que Av pero para la superficie A.
Bv = Calor sensible total del gas que fluye hacia V a través de todas

sus superficies frontera.
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Cv = Calor neto por conveccién de la superficie contigua a V.
Ca = Calor neto por conveccién del volumen contiguo a A.

Dv = Calor generado por combustién dentro de V.

Da = Calor neto por conduccién hacia A.

E = Calor sensible total contenido por el gas que fluye desde V a tra-
vés de todas sus fronteras.
F = Energfa radiante total emitida por V.

F = Energfa radiante total emitida por A.

Las ecuaciones para calcular todos estos términos son ampliamente
explicadas por Hottel y Sarofim®2,

La temperatura de las zonas de superficie frfa generalmente es de-
terminada por las especificaciones de disefio, de manera que Fa puede eva-
luarse para ellas y permanecer constante. Se supone una distribucidn de
temperaturas, lo cual da el primer valor de las temperaturas desconocidas
de las zonas de volumen y superfidie. Estas temperaturas permiten eva-
luar el lado derecho de las ecuaciones IV.19a y IV.19b, para obtener la
energia radiante neta emitida (F-A) por cada zona de volumen y superficie.
Cada una de estas cantidades totales de energia radiante se divide entre
la energia radiante de un paquete de radiacién, cuyo tamafio se escoge de
manera de obtener el nimero total requerido de paquetes a seguir con la
técnica Montecarlo.

Si el lado derecho de las ecuaciones IV.19a y IV.19b es negativo,
se le da a la zona un nimero negativo de paquetes de radiacién, y serd un
absorbédor de radiacién hasta que su nimero de paguetes de radiacién sea

cero.



51

Los paquetes son liberados por aquellas zonas con un nimero positi-
vo de paquetes de radiacién. Si el paquete es interceptado en su camino
de longitud La por una superficie frfa, se aumenta al inventario de di-
cha zona. Si al final de La’ el paguete se encuentra en una zona de gas
con un ndmero negativo de paquetes se aflade a esa zona. Pero si la zona
de gas tiene un inventario de cero o m&s paquetes cuando llega el nuevo
paquete, este paquete se emite como si fuera una emisién original, desde
el punto en que debia ser absorbido.

Cuando todos los paquetes de radiacién han sido absorbidos, el in-
ventario neto en cada zona se multiplica por la energia contenida en ca-
da paquete para encontrar Av o Aa' Finalmente se calcula una nueva tem-
peratura Tc para cada zona resolviendo las ecuaciones de balance de calor
IV.19a y IV.19b utilizando el método de Newton-Raphson. La temperatura
que se supone en la:siguiente iteracién se encuentra de combinar a TC y
la temperatura previamente supuesta Ta—l con la que se inicié la itera-

cién anterior.
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v
DESCRIPCION DEL METODO

Como se dijo en el capftulo anterior la aplicacién directa de las
relaciones b&sicas de transferencia de calor por radiacién y conveccién es
dificil y laboriosa, es por eso que el presente trabajo pretende presentar
UN METODO PRACTICO basado en estas correlaciones fundamentales para evaluar
el funcionamiento de las secciones de radiacién y conveccién de los calen-
tadores.

El método fue desarrollado por Wimpress®® y adaptado en cuanto a la
seccidn de conveccibn para manejar tubos de superficie extendida e incluir
la fuga de radiacién de la cémara de combustién hacia la seccidon de con-
veccién por Schweppe y Torrijos?®, adem&s el método incluye algunas otras
adaptaciones hechas por Rauda®® sobre todo para facilitar su aplicacién.

El método es aplicable a los calentadores tipicos de refineria, en
los que la combusti6én se lleva a cabo en una cémara, sin contacto directo
de la flama sobre los tubos o paredes refractarias y en los que los tubos
de la seccién de conveccién tienen un arreglo 'de tridngulo equil&tero.

Sin embargo no puede usarse directamente en aplicaciones que involu-
cren quemadores del tipo radiante o bien paredes refractarias que se ca-

lientan de manera especial.
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Finalmente, el método no considera el cdlculo de la caida de presién
del fluido de proceso.

Los procedimientos de evaluacién fueron desarrollados a partir de los
métodos presentados por Lobo y Evans'® para la seccién de radiaci6n y

d2? para la secci6n de convecci6n. No se intentard aqui repetir las

Monra
bases y desarrollos detallados de sus correlaciones, si se requiere una
informaci6én m&s extensa en este aspecto se deberdn consultar las referen-
cias originales.

Es importante notar que el método se limita a la evaluaci6n térmica
de los calentadores a fuego directo, incluyendo esto las secciones de ra-
diacién y conveccibn, ademds de la cafda de presién del gas de combustién
a través del calentador y la chimenea.

Es decir, la informaci6n referente al disefio térmico de los ca-
lentadores como dimensiones del calentador, arreglo y tipo de tubos, super-
ficie extendida, quemadores, etc., se supone conocida o disponible para su
utilizacién en los célculos que asf lo requieran.

Por Gltimo, la informacidn originalmente contenida en graéficas se lle-
va a tablas para permitir su uso mediante una rutina de interpolacién en

el programa de computadora.

V.1 TRANSFERENCIA DE CALOR EN LA SECCION DE RADIACION

Aplicando los conceptos basicos de radiacién al disefio de calentado-
res a fuego directo Lobo y Evans desarrollaron un método de evaluacién que

en general era aplicable sin grandes complicaciones.. El método que se
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presenta en este trabajo sigue sus lineamientos generales, pero ha sido
simplificado por la eliminaci6én de algunas variables no b&sicas y la inclu-
sién de correlaciones generales adicionales.

La base de la transferencia de calor por radiaci6n es la ecuacién de
Stefan-Boltzman, en la que un cuerpo negro a la temperatura absoluta T

irradia energfa con una velocidad WB, dada por la siguiente relacién.

Wy = oT" (v.1)

La constante de Stefan-Boltzman o tiene un valor de 0.173 x 107°
BTU/Pie? HR °R*.
Para la transferencia de calor por radiaci6n entre dos superficies

reales a las temperaturas Ta y T, la relacién se hace:

b?
Q = OAF (T -T.') (v.2)
Aquif A es el &rea de una de las superficies y F es un factor de inter-
cambio que depende del &rea y arreglo .de las superficies asf como
de la emisividad y absorbencia de cada una. Para calcular QR se puede uti-
lizar indistintamente la superficie emisora o la superficie que absorbe

calor, sin embargo, el valor del factor de intercambio depende de la super-

ficie que se utilice.

V.1.1 SUPERFICIE DE PLANO FRI0 EQUIVALENTE

En un calentador a fuego directo generalmente estd bien definida la
superficie de absorcién de calor. AGn m&s, la velocidad de transferencia
de calor por unidad de &rea absorbente es importante en el disefio, por lo

tanto se ha tomado como regla el utilizar la superficie de absorcién de
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calor o superficie ''fria' como la base para calcular la transferencia de
calor por radiacién.

La superficie de absorcién de calor generalmente consiste de una se-
rie de tubos paralelos cilindricos frente a una pared refractaria.

Una parte de la radiacion del gas caliente incide directamente sobre
los tubos y se absorbe. El resto pasa entre los tubos, llega al re-
fractario y es rerradiada hacia el calentador. Nuevamente, parte de la
energia rerradiada es absorbida por los tubos y el resto pasa entre
ellos.

Esta situacidén complicada se maneja en los cdlculos reemplazando el
banco de tubos con una superficie plana equivalente, Acp’ que es igual al
ndmero de tubos multiplicado por su longitud expuesta y por su espaciamien-
to centro a centro. El banco de tubos no absorbe toda la energfa radia-
da sobre el &rea de plano frio, asi que el 4rea de plano frio total debe
corregirse por un factor de eficiencia de absorcién a. Hottel!® ha publi-
cado valores para el factor o como funcién del arreglo y espaciamiento de
los tubos. En la figura V.1 se reproducen sus curvas para una o dos hile-
ras de tubos frente a una pared refractaria.

Al producto de! &rea de plano frio verdadera y el factor de eficiencia
de absorcidn oAcp, se le llama el &rea de plano frio equivalente y repre-
senta el &rea de un plano negro ideal que tiene la misma capacidad de ab-
sorcién que e! banco de tubos.

En el tipo de calentadores como el de la figura (1.1 los tubos escudo
requieren un manejo especial puesto que estos tubos no estdn colocados

frente a una pared refractaria rerradiante. En este caso, la energfa que
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no se absorbe directamente en los tubos pasa hacia los tubos de la seccién
de convecci6én en donde es absorbida. Por lo tanto, desde el punto de vis-
ta del gas radiante el factor o de los tubos escudo es uno. As{ que para
calcular la superficie de plano frio equivalente en un calentador el valor
calculado de o se aplica solamente a los tubos colocados frente a una pa-
red refractaria mientras que el &rea de plano frio de los tubos escudo se
toma completa. En este caso pudiera discutirse que los tubos escudo no
absorben todo este calor, de manera que la absorcién de calor calculada en
la seccién de radiaci6n es demasiado alta. Sin embargo en la practica se
ha visto que debido a las velocidades altas del gas al pasar a través de
los tubos escudo la transferencia de calor por conveccidén en ellos es ma=-
yor que en los tubos normales de radiacidén y mds que compensa la pérdida
de transferencia de calor por radiacién. Es por ésto que la suposicién de
que o es igual a uno para estos tubos es razonablemente compensada por el

aumento en los efectos de convecci6én ademds de que simplifica los célculos.

V.1.2 FACTOR DE INTERCAMBIO

El término que queda por calcular en la ecuacién V.2 es el factor de
intercambio F. En primer lugar se debe tomar en cuenta el hecho de que el
gas en la cémara de combusti6n estd muy lejos de ser un cuerpo negro ideal,
En el gas de combustién normal los Gnicos constituyentes que contribuyen
significativamente a la emisi6n de radiaci6n son el bidéxido de carbono y
agua. La emisividad de una masa de gas depende de la concentracién de ca-
da uno de estos dos componentes, las dimensiones del calentador y las tem-

peraturas del gas y de la superficie absorbente. Lobo y Evans®® demostraron
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que los efectos dimensionales y de composicién pueden representarse en un
solo término que es la presi6én parcial del bi6éxido de carbono
m&s agua multiplicada por la longitud media del haz radiante L. En la fi-
gura V.2 aparece la presidn parcial P de los componentes radiantes como
funcidén del exceso de aire para los combustibles de hidrocarbu-
ros mas comGnes. Se ha encontrado que la temperatura de pared del tubo
tiene un efecto pequeiio. Por lo anterior, la emisividad puede correlacio-
narse como funcién del producto PL y la temperatura del gas
como se muestra en la figura V.3. Las variaciones en la tem-
peratura de pared del tuboc de entre 600 y 1200°F causan una desviacién de
estas curvas de menos del uno por ciento.

El factor de intercambio también depende de la cantidad de rerradia-
cidén del refractario expuesto. La energfa que incide en este refractario
es reflejada hacia los tubos, de manera que un calentador con
gran cantidad de refractario expuesto transfiere mds calor por
unidad de superficie de tubo que uno con la mayor parte de las paredes
cubiertas por tubos. Este efecto puede correlacionarse por medio de la
relacién de &rea expuesta de refractario a superficie de plano frfo equi-
valente. Como se muestra en la figura V.4. El &rea expuesta de refracta-
rio se define como el &rea expuesta si se reemplaza el banco de tubos por
el &rea de plano frio equivalente. Es decir es el &rea total de las pare-
des de la secci6n de radiacién, menos el &rea de plano frio equivalente de
todos los tubos.

En las curvas de la figura V.4 también se toma en cuenta el hecho de

que los tubos no absorben completamente toda la energia radiante que incide
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sobre ellos. Las curvas estdn basadas en una absorbencia de la superficie
de los tubos de 0.9 que es un valor cominmente aceptado para superficies
met&licas oxidadas.

De tal manera que la ecuaci6n de trabajo para calcular la transferen-

cia de calor por radiaci6n en la cémara de combustién se convierte en:

4 -
Qe ooh F (T LA (v.3)

V.1.3 TRANSFERENCIA POR CONVECCION

A pesar de que la transferencia por radiacién representa la mayor par-
te de la transferencia de calor en la seccién de radiacién, la transferen-
cia por conveccidén no puede despreciarse. La cantidad relativa de calor
que se transfiere por convecci6n puede ir del cinco hasta el veinte por
ciento de la carga total de radiacién, dependiendo del nivel de temperatu-
ra. La relacidn para la transferencia de calor por conveccién es:

Qe = Mre Ape (Tg - Tt) (v.4)

Puesto que la transferencia por conveccién no representa la contribu-
cidén mayor a la transferencia, se pueden hacer algunas aproximaciones para
simplificar. Para los calentadores normales th es alrededor de 2.0 BTU/Hr

Pie? °F, A, es alrededor de dos veces aAcp y el factor de intercambio F es

Rt
alrededor de 0.57. Sustituyendo en la ecuacién V.h, se puede escribir en

una forma similar a la ecuacién V.3.

0. = (2.0) (ZaAcp) (F/0.57) (Té - T) (v.5)

Rc

7.0 aAcp F (Tg - Tt)
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V.1.4 FLUJO TOTAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR

El calor total absorbido en la seccidn de radiacién es la suma de la
transferencia por radiacién y conveccién.

= = b 4 ‘6
QR QRr * QRc oaAcp F (Tg Tt ) o+ (v.€)
7.0 aAcp F (Tg - Tt)

o bien dividiendo entre aAcp F,

SN CAEE A X AN (v.7)

g t
aAcp F

de manera que la relacién QR/aACp F es funcién Gnicamente de las tempera-

turas del gas y pared del tubo. La relacién se muestra en la figura V.5.

V.1.5 BALANCE DE CALOR EN LA SECCION DE RADIACION

Para determinar la temperatura del gas de combustién en la camara de
combustién, se debe considerar el balance de calor en todo el calentador.
A la secci6n de radiacién entra calor de tres maneras: el calor neto de
combustidn Qn, el calor sensible del aire para la combustién Qa y el calor
sensible del combustible Qf. El calor se pierde también de tres maneras:
el absorbido por los tubos QR, las pérdidas QL y por el calor sensible del

gas de combustién a la salida de la seccidn ng. En forma de ecuacién se

tiene:

O + Qo T gt O+ Q (v.8A)
resolviendo para el calor absorbido:

QR = Qn + Qa + Qe - QL - ng (v.88B)
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Finalmente, se puede modificar la ecuacién V.8B a una forma semejante

a la ecuacibn V.7:

QR = ]+.Q_a.+gt.-gl:.-?£ _Qn (V.g)
A F Q q Q q, wA

El calor neto liberado Qn se establece tan pronto como se establecen
la eficiencia y carga total del calentador. Los valores de Qa y Qf se fi-
jan por la temperatura del aire para la combustién y del combustible respec-
tivamente. Las pérdidas QL generalmente son del uno al tres por ciento del
calor neto liberado o pueden ser estimadas de la pr&ctica. Esto deja ng
como la Gnica incégnita en el lado derecho de la ecuacidén V.9. Todo esto
resulta en el hecho de que la fraccién del calor neto liberado retenida en
el gas de combustién es funcién principalmente de la temperatura y exceso
de aire, para todos los combustibles liquidos y gaseosos comGnes. Esta re-
lacién se muestra en ta figura V.6. La informacién para dieciseis combusti-
bles gaseosos y diecisiecte combustibles liquidos coinciden con estas cur-

vas con una desviaciébn menor del dos por ciento.

V.1.6 TEMPERATURAS

La figura V.5 representa la velocidad de transferencia de calor entre
la masa de gas a una temperatura uniforme y la superficie del tubo a otra
temperatura uniforme. Sin embargo en la mayoria de los calentadores rea-
les, ninguna de estas temperaturas es constante. Deben por lo tanto selec-
cionarse temperaturas efectivas promedio para utilizar la figura V.5.

La temperatura de pared del tubo depende de la temperatura del fluido
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interior, el coeficiente interno de transferencia, la resistencia térmica
de la pared del tubo y el flux total de calor. La temperatura del fluido
puede casi siempre tomarse como la media aritmética de la entrada y sali-
da de la seccidén de radiaciébn. La diferencia entre las temperaturas del
fluido y pared del tubo puede determinarse si es necesario de las correla-
ciones para coeficientes de pelicula internos. Sin embargo y puesto que
la velocidad de absorcién de radiacidén es bastante insensible a la tempe-
ratura de pared del tubo, generalmente es suficiente afadir 100°F a la tem-
peratura promedio del fluido.

La temperatura promedio efectiva del gas depende de la forma del ca-
lentador y las condiciones de calentamiento. La préctica ha demostrado que
para calentadores con una seccién transversal aproximadamente cuadrada
o bien calentadores verticales con una relacién de altura/di&metro no muy
elevada y sin grandes &reas de refractario en contacto directo con la fla-
ma, la temperatura promedio del gas estd muy cercana a aquella de la sali-
da del gas. Para calentadores cilindricos con una relacién elevada de al-
tura/diadmetro el gas promedio de la c&mara de combustién est& apreciable-
mente més caliente que el gas de la salida. La magnitud de esta diferen-

cia debe determinarse empfiricamente de experiencias con disefio similares.

V.1.7 ABSORCION DE CALOR EN LA SECCION DE RADIACION

La ecuacién V.7 proporciona el calor transferido a los tubos en la
seccién de radiacién como funcién de la temperatura promedio del gas. La
ecuacién V.9 da el calor cedido por el gas de combustién como funcién de

la temperatura de salida. La solucién simultdnea de las dos ecuaciones
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proporciona la temperatura de la cémara de combustién y la cantidad de ca-
lor transferido.

La solucidén se obtiene mas f&cilmente mediante grafica, sobreponiendo
una gréfica de la ecuacién V.9 en la figura V.5. E! valor de Tg se lee en
donde la gréfica de la ecuacién V.9 cruza la temperatura de pared de! tubo
correspondiente. Después, se determina QR de un balance de calor. Es de
notarse que no es necesario graficar la ecuacién V.9 en todo el rango de
temperaturas, solamente se requiere la parte que cruza las curvas en la fi-
gura V.5. AGn m&s, puesto que la ecuacidén V.9 es casi lineal con respecto
a la temperatura del gas, dos puntos calculados cerca de la intersecciény

unidos por una lfnea recta son casi siempre suficientes.

V.2 TRANSFERENCIA DE CALOR EN LA SEccION DE CONVECCION

Al igual que en la secci6n de radiacién, el calor se transfiere en la
seccibébn de conveccién tanto por radiacién como por conveccién, ademés se
considerard para la evaluaci6n la fuga de radiacién desde la c&mara de com-
bustién hacia la seccién de conveccién. De manera que el calor total
transferido a los tubos aletados es la fuga de radiacidén a través de los
tubos escudo (si la hay) mas el calor transferido por conveccién y radia-
cién dentro del banco de tubos.

Qc = QSL + Uc At {LMTD) (v.10)

La referencia cl&sica en la evaluacién de la seccién de convecciédn de
los calentadores a fuego directo es como se dijo antes un estudio publicado

por Monrad?? en 1932, aqui Monrad desarrollé las relaciones que cubren la
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transferencia de calor en la secci6n por conveccién de los gases, radiacién
de los gases y radiacién de las paredes refractarias, utilizé unicamente
informacién de tubos lisos y no considerd la entrada adicional de calor de-
bida a la fuga de radiaci6n desde la cémara de combustidén en los casos en
que la seccidén de conveccibn puede '‘ver' la seccib6n de radiacidén a través

de los tubos escudo.

V.2.1 TRANSFERENCIA DE CALOR POR CONVECCION

Después de la publicacién de Monrad, Colburn® desarrollé una mejor re-

lacién para el coeficiente de conveccién.

0.6
he O 0.36 [cpk uy, [Do GMAX] (v.11)

k h J n

La correlacién propuesta por Colburn se utiliza con coeficientes re-

visados basados en estudios mas completos y extensos de Huge, Pierson y
Tucker!*., Asi la ecuacién V.11 se simplifica como sigue:

2.1‘. TfD-ZB G 0e6
ho o= (v.12)

La temperatura promedio de pelicula del gas se define como la tempe-
ratura promedio del fluido interno mis la mitad de la media logaritmica de
temperaturas entre el gas de combustién y el fluido. El flujo del gas de
combustién se toma en la seccién transversal minima de la seccién de con-
veccidon. El &rea minima de seccién transversal para el flujo de gas de
combustién es el &rea de seccidn transversal total menos el &rea proyecta-

da de una hilera de tubos. Ademis se ha encontrado que el flujo del gas
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de combustién para los combustibles Ifquidos y gaseosos comines puede corre-
lacionarse en base al calor neto liberado y el exceso de aire. La rela-

ci6én se muestra en la figura V.7.

La ecuacién de Colburn y la modificacion de Huge, Pierson y Tucker se
aplican a tubos lisos. Gardner® desarrollé una relacién general para la
efectividad de las aletas que pueden utilizarse para calcular el coeficien-
te de pelicula para un tubo aletado a partir del coeficiente de un tubo

liso de igual di&metro basal.

La relacién de Gardner es:

c - TANh (ub - ue) (v.13)
ub - ue
en donde:
Loy /N (v.14)
ka (dx

E! coeficiente de pelicula para el tubo aletado estd relacionado con
el coeficiente de un tubo liso por medio de la siguiente ecuacibn:
+ 1

A t)

=
f c A t

(v.15)

La eficiencia de aleta E, depende de las dimensiones de la aleta, la
conductividad térmica de las aletas y el coeficiente de pelicula de trans-

ferencia por conveccion.

Las figuras V.8 y V.9 proporcionan la solucién gré&fica de la ecuacién

V.13 para aletas anulares y birlos, respectivamente. Es de notarse que el
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uso de un factor de eficiencia hace a la ecuacién V.15 Gtil tanto para

aletas como para birlos.

V.2.2 RADIACION DEL GAS DE COMBUSTION

La referencia primaria de Monrad para la transferencia de calor ra-
diante por gases no luminosos es un estudio publicado por Hottel™, en el
que se resuelve la relacién b&sica utilizando un espaciamiento de tubos
tipico de dos veces el disdmetro de los tubos, una absorbencia de la super-
ficie de los tubos de 0.9 y una presién parcial tipica de biéxido de car-
bono mas agua.

El coeficiente aparente de transferencia de calor por radiacién del
gas de combustidén dentro de la seccibén de conveccibén estd dado por:

(o) (1 +.i£l (eng“ - etTt“)

2 (v.16)
r (Tg - Tt)

La figura V.10 es una solucién grafica de la ecuacién V.16.

La temperatura promedio del gas se define como la temperatura prome-
dio del fluido interno més la diferencia media logaritmica de temperaturas
entre el gas y el fluido interno. La temperatura promedio de pared del
tubo es aproximadamente la temperatura promedio del fluido interno mas

100°F.

V.2.3 RADIACION DE LAS PAREDES REFRACTARIAS

Para incluir la radiaciéon de las paredes refractarias hacia los tubos

Monrad?? expresé la transmision de calor por radiacién como una fraccién
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del calor transferido directamente a los tubos.

h Aw (v.17)

B = = -
Para este caso se supone que los coeficientes de transferencia de ca-
lor por radiacién y conveccidén hacia el refractario son los mismos que los
coeficientes de transferencia de calor hacia los tubos y que cualquier
pérdida de calor por la seccién de conveccién es despreciable. Se supone
ademés que Tw es igual a 1.25 Tt’ que los tubos y paredes forman planos
paralelos infinitos y que la emisividad de la pared es 1.0. Bajo estas

bases:
T 3
= —t (v.18)
h, = 9.4 (5507

La ecuacién anterior se grafica en la figura V.11,

V.2.4 COEFICIENTE TOTAL DE TRANSFERENCIA

El coeficiente aparente de pelicula del gas se determina de los coe-
ficientes individuales de acuerdo a la siguiente ecuacién:

h. = (1 + B8) (hf + hr)

c (v.19)

El coeficiente interno se calcula utilizando la correlacién de Sieder
y Tate basdndose en el flujo y propiedades fisicas del fluido a tempera-
tura adecuada.

h. D DGO.G c ¥ 1/3 u 0.14
L ) P il (v.20)
0.027 (u) =) (“t)

La resistencia de la pared del tubo es pequefia y generalmente se
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desprecia. Entonces el coeficiente total de transferencia en la seccién

de conveccidén se obtiene como:

(v.21)

V.2.5 FUGA DE RADIACION DE LA CAMARA DE COMBUSTION

El método de Lobo y Evans® para calcular la abosrcién de calor en la
seccién de radiacién de los calentadores a fuego directo es la base del
método de Wimpress®® que se utiliza aquf para calcular el calor de radia-
cién que logra pasar a través de los tubos escudo hacia la seccibén de con-
veccion. La diferencia entre la energia de radiacién incidente y 1a absor-
cibén directa es igual a la fuga de radiacién absorbida por la seccién de
convecciodn.,

= - T & _ )
Q = o© (1 - a) ACDF (Tg Tt“) (v.22)

En donde Acp es el &rea de plano frio de los tubos escudo, F es el
factor de intercambio radiante en la secci6n de radiacién, Tg es la tempe-
ratura de radiacion en la cémara de combustién, Tt es la temperatura de
pared de los tubos escudo y a es el factor de eficiencia de absorcién. La

figura V.12 es una gr&fica de la ecuacién V.22 rearreglada como:

QSL

HEDE A Y (v.23)
cp

Al calcular la fuga de radiacién a través de los tubos escudo, se uti-
1iza la temperatura de pared del tubo en el paso entre las secciones de

radiacién y conveccién. La fuga de radiacién hacia la seccién de
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conveccibébn no ocurre si ta seccién de conveccién no '‘ve' a la seccién de

radiaci6n a través de los tubos escudo.

V.3 CAIDA DE PReSION DEL GAS DE COMBUSTION

Ahora el problema es el cdlculo de la cafda de presién del gas de
combustién a través del calentador.

En un calentador de tiro natural, la chimenea debe proporcionar el
tiro necesario para vencer la caida de presién a través de los quemadores,
la seccién de conveccibén, el regulador de tiro y la propia chimenea, mien-
tras que en un calentador de tiro mecdnico se logra el mismo efecto utili-
zando ventiladores o bien inyectando vapor.

Generalmente se busca mantener a todas las secciones del calentador
a una presi6n menor que la atmosférica, de manera que cualquier fuga a
través de mirillas de observacién, aberturas en los tubos o grietas en la
estructura provocari un movimiento de aire hacia adentro del calentador y
no gases de combustidn calientes moviéndose hacia afuera.

En los calentadores con secciones de radiacién altas ‘como los del
tipo cilindrico vertical, la misma cémara de combustién puede provocar més
tiro del requerido por los quemadores, en tales casos debe aumentarse la
altura de la chimenea tanto como sea necesario para mantener una presién

sub-atmosférica a la entrada de la seccién de conveccién.

V.3.1 QUEMADORES
A menudo es necesaria una cierta cafda de presién en los quemadores

para alimentar aire secundario. La magnitud de esta caida de presién
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generalmente es fijada por el fabricante de los quemadores y depende del
tipo de quemador y del combustible. Un valor usual es de aproximadamen-

te 0.25 pulgadas de agua.

V.3.2 SECCION DE RADIACION

En la cémara de radiaci6n hay una ganancia de tiro debida a la tempe-
ratura de los gases de combustién y a la altura de la cémara. Al calcular
el tiro producido por la cémara de radiacién se determina si el factor li-
mitante es la cafda de presi6n a través de los quemadores o la necesidad

de mantener una presi6n negativa en la camara de combustién.

V.3.3 SECCION DE CONVECCION

Gunter y Shaw® estudiaron la forma normal del factor de friccién para

un banco de tubos aletados especifico como:

2g_p 0.14 - 0.4 -0.6
AP c'g Dv u Dv SL (v.24)
f = °¢ ( ) ( Yy ) )
(Gyax)? Lz M St St

La ecuaci6n V.24 estd fundamentada en los estudios de Sieder y Scott
y de Huge y Pierson?’. La relacién de viscosidades elevado a la poten-
cia 0.14 es aproximadamente 1.0 y para un espaciamiento equildtero SLy ST
son iguales. De acuerdo a esto:

2
o f (Gypy)* L2 Dv ¢ (v.25)
Mo = =35 o v (5
c g T

Finalmente, agrupando las constantes y transformando la cafda de pre-

sién en pulgadas de agua.
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0.4
AP, = 0.003 Qv (v.26)

En la figura V.13 se muestran las densidades del gas de combustién,
que en la secci6n de conveccién se obtienen a la misma temperatura prome-
dio del gas que se utilizé para calcular el coeficiente de transferencia
de la seccidn.

El factor de friccién f se grafica como funcidén del nGmero de Rey-

nolds en la figura V.14,

V.3.4 EFECTO DE TIRO
El efecto de tiro depende de la diferencia de densidades entre el gas

de combustién caliente y el aire de! medio ambiente, de acuerdo a:

aPL = H (s - o) p_ P (12) = 0.187 H (o, =0 ) (v.27)
W

En donde H representa la altura de la chimenea o bien la altura de la
seccién de radiacién si lo que se calcula es el tiro producido por esta
seccibn.

El tiro disponible por cada 100 pies de altura se obtiene de la figu-
ra V.15 utilizando las temperaturas del gas de combustién y del aire del
medio ambiente.

Cuando se calcula el tiro producido por la chimenea debe utilizarse
una temperatura 50°F menor que la del gas de combustién que sale de la
seccibn de conveccidén, para tomar en cuenta la pérdida de calor a lo largo

de la chimenea.
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V.3.5 CHIMENEA Y REGULADOR DE TIRO

Las distintas pérdidas que faltan por evaluar se representan utili-
zando la energfa de velocidad en la chimenea.
La energia de velocidad en pulgadas de agua est& dada por la siguien-

te ecuacién.

2 P 2
P = (—g——) (—9) (12) = 0.0030 V2 p_ = 0.0030 —— (v.28)
v . Py g g

Utilizando la ecuaci6n anterior junto con la figura V.13 se calcula:

Entrada de la chimenea 0.5 De energia de velocidad.

Regulador de tiro 1.5 De energia de velocidad.

Friccién en la chimenea H/ 50D

Salida de la Chimenea 1.0 De energia de velocidad.
TOTAL 3.0 De energia de velocidad

més H/ 50D
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NOMENCLATURA CAPITULO V

Area, Pies?

Area de Plano frio, Pies?

Area Total de Aletas, Pies?/Hilera

Area Total de Tubos Desnudos, Pies?

Area Total de Tubos Desnudos por Hilera, Pies®/Hilera
Area Efectiva de Refractario, Pies?/Hilera

Area de la Seccién de una Aleta Normal al Eje X en el Punto X
Calor Especifico, BTU/LB°F

Didmetro, pies
Dismetro Hidr&ulico Volumétrico, Pies

DiSmetro, Pulgadas

Eficiencia de Aletas
Emisividad del Gas a la Temperatura de Radiacién en la Cémara de
Combustién

Emisividad del Tubo a la Temperatura de Pared del Tubo

Factor de Intercambio Radiante

Factor de Fricci6n para la Relacién de Caida de Presién

Masa Velocidad en la Seccién Minima, LB/Pie? seg.

= Masa Velocidad en la Seccién Minima, LB/Pie? seq.

Constante Gravitacional

Altura de la Chimenea, Pies

Coeficiente de Pelicula de Transferencia de Calor, BTU/Hr Pie?°F
Conductividad Térmica, BTU/Hr Pie?°F/Pie

Longitud Media del Haz Radiante, Pies

Media Logaritmica de la Diferencia de Temperaturas, °F
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Pv
AP
AP

Longitud de Flujo a través del Banco de Tubos, Pies

Presién Parcial del Biéxido de Carbono mas Agua en el Gas de
Combusti6n, Atmésferas

Energia de Velocidad, Pulgadas de Agua

Caida de Presién, Pulgadas de Agua

Efecto del Tiro de la Chimenea, Pulgadas de Agua
Transferencia de Calor, BTU/HR

Espaciamiento Longitudinal, Distancia Centro a Centro del Tubo en
una Hilera al Tubo en la siguiente Hilera, Pies
Espaciamiento Transversal, Distancia Centro a Centro de un Tubo a

otro en la misma Hilera, Pies

Temperatura, °R

Temperatura, °F

Coeficiente Total de Transferencia de Calor, BTU/HR Pie?°F
Factor de la Ecuacion V.1h
Factor de la Ecuacién V.14 evaluado en la Base de la Aleta

Factor de la Ecuaciéon V.14 evaluado en la Orilla de la Aleta
Velocidad, Pies/seg.
Emisién de Radiacién de un Cuerpo Negro, BTU/HR Pie?

Altura de la Aleta, Pies
Altura de la Aleta, Pulgadas

Espesor de Aleta o Didmetro de Birlo, Pies

Espesor de Aleta o Didmetro de Birlo, Pulgadas
Factor de Comparacién entre un Banco de Tubos y un Plano

Factor para la Radiaci6tn de Pared en la Seccién de Conveccidn



SL
SR

Viscosidad, LB/Pie HR

Densidad, LB/Pie’

Densidad del Aire Exterior, LB/Pie®
Densidad del Gas de Combustién, LB/Pie?
Densidad del Agua, LB/Pie’

Constante de Stefan-Boltzman, 0.173 x 10°° BTU/HR Pie2°R*
SUBSCRITOS
Aire para Combustién

Seccién de Conveccién

Transferencia de Calor por Conveccién
Pelicula o Combustible o Aleta

Gas de Combustién

Fluido Interno

Pérdida de Calor

Calor Neto de Combustién

Externo

Seccién de Radiacidn

Transferencia de Calor por Radiacién

Fuga de Radiacion

Absorcién de Radiacién de los Tubos Escudo
Tubos o Pared de Tubos

Pared Refractaria

89
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VI
DESARROLLO DEL MODELO MATEMATICO

Las ecuaciones utilizadas en este capitulo corresponden exactamente
a las presentadas en el capftulo anterior, o bien, se obtienen de las re~
comendaciones hechas en el mismo.

Las ecuaciones VI.2 y V1.3 son ecuaciones empfiricas sugeridas por
Rauda?®.

La nomenclatura para este capitulo es la utilizada en el Programa
de Computadora y la relacién completa de ella se encuentra al final de!

capfitulo.

VI.1 CRITERIOS GENERALES PARA LA EVALUACION

VI.1.1 AIRE PARA LA COMBUSTION

VI.1.1.1 Aire Teb6rico
a. Si se conoce la composicién del combustible:

AT = 0.115 (PCC) + 0.345 (PCH2) + 0.0432 (PCS-PC02) (vi.1)

b. Si se conoce el poder calorifico de los combustibles:
b.1 Para combustibles del tipo hidrocarburos gaseosos
(vi.2)

1638.5

AT = 5CB + 155,

+ 15.0



b.2 Para combustibles del tipo hidrocarburos liquidos:

VI,

VIi.

Vi

Vi,

a.

Vi

AT = 0.00075 (PCA)

1.1.2 Aire Practico

_ PCEA
AP = AT (1.0 + 552)

1.2 CALOR LIBERADO EN EL CALENTADOR
_ _0A (100)
a - ETC

.1.3 PERDIDAS DE CALOR POR LAS PAREDES DEL CALENTADOR

1.3.1 Calentador Rectangular Horizontal

Pérdidas Totales:

POT = 0.03 (QL)

. Pérdidas en la seccién de radiacion:

PQR = 0.02 (QL)

. Pérdidas en la seccién de convecciébn:

PQC = 0.01 (QL)

.1.3.2 Calentador Cilindrico Vertical

. Pérdidas Totales:

PQT = 0.025 (QL)
Pérdidas en la secci6n de radiacién:

PQR = 0.015 (QL)

. Pérdidas en la seccibn de conveccibn:

9

(vi.3)

(vi.h)

(vt.5)

(vi.6)

(vi.7)

(vi.8)

(v1.9)

(vi.10)
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PQC = 0.010 (QL) (vi.1)

Vi.1.4 DISTRIBUCION DE CALOR ADQUIRIDO

VI.1.4.1 Calor Adquirido en la Secci6n de Radiacion

QR = FDCA (QA) (vi.12)

Vi.1.4,2 cCalor Adquirido en la Secci6én de Conveccién

o¢ = (1.0 - FDCA) (QA) (vi.13)

V1.1.5 TEMPERATURAS EN LA SECCION DE RADIACION

VI.1.5.1 Temperatura en el Puente (Cruce de las Secciones de Radiaci6n
y_Conveccién)
TPUEN = TSFR - FDCA (TSFR - TEFC) (vi.14)

V1.1.5.2 Temperatura Promedio del Fluido

TPUEN + TSFR (vi.15)

TPFSR 50

VI.1.5.3 Temperatura Promedio de Tubos

TWSR = TPFSR + 100.0 (vi.i6)

VI1.1.6 RELACION DE FLUJO DE GAS DE COMBUSTION A CALOR LIBERADO

VI.1.6.1 Para Gases Combustibles

RELGAS = 7.7682 (PCEA) + 821.1364 (vi.7)

VI.1.6.2 Para Aceites Combustibles

RELGAS = 7.8955 (PCEA) + 844.3182 (v1.18)
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Las dos ecuaciones anteriores se obtuvieron por medio de una regre-

si6n lineal utilizando los datos de las tablas G2, y Gl, respectivamente.

Las tablas utilizadas en este capftulo se encuentran en el anexo |

de este trabajo.

VIi.1.7 FLUJO DE GAS DE COMBUSTION

RELGAS (QL)

FLUGAS = 3.6 x 109

VI.2 EVALUACION TERMICA DE LA SECCION DE RADIACION

VI.2.1 SUPERFICIE PLANA EQUIVALENTE DE TUBOS FRENTE A PARED

ACPTP = TULEXR (NTPSR) (ESPSR)

VI1.2.2 SUPERFICIE PLANA EQUIVALENTE DE TUBOS ESCUDO

ACPTE = TULEXR (NTE) (ESPSR)

VI.2.3 AREA DE PLANO FRIO EQUIVALENTE

VI.2.3.1 Relacién de Espaciamiento-Didmetro de los Tubos

VI.2.3.2 Factor de Eficiencia de Absorcién

(vi.19)

(v1.20)

(vi.21)

(vi.22)

El factor de eficiencia de absorcién -ALFA- se obtiene utilizando

el valor obtenido de -RELESR- y una rutina de interpolacién con los da-

tos de las tablas A.1 a A.3 de acuerdo al arreglo de tubos-cédlculo de

alfa, -ILTUP-.
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Vi.2.3.3 Area de Plano Frio Equivalente

ACPEQ = ACPTE + ALFA (ACPTP) (v1.23)

VI.2.4 FACTOR DE INTERCAMBIO RADIANTE

V1.2.5.1 Volumen de la Seccién de Radiacién

a. Calentador Rectangular Horizontal
VCR = ANCHO (ALTURA) (CHLARA) (vi.2h)
b. Calentador Cilfndrico Vertical

VCR = 0.78539 (DIAM)2 (ZCVRA) (vi.25)

Vi.2.4.2 Area de las Paredes de la Seccidén de Radiacién

a. Calentador Rectangular Horizontal

APR = Z.OE\NCHO (ALTURA) + ALTURA (CHLARA) +

+ 1.4 (ANCHO) (CHLARA)] (V1.26)
b. Calentador Cilindrico Vertical

APR = 3.14 (DIAM) (ZCVRA) + (DI1AM)? (v1.27)

V1.2.4.3 Longitud Media del Haz Radiante

3.6 (VCR) (vi.28

DLOMHA APR

VI.2.4.4 Presién Parcial de los Componentes Radiantes

La presién parcial de CO2 + H20 ~-PCO2A- se obtiene utilizando el
dato del por ciento de exceso de aire -PCEA- y una rutina de interpola-

cién con los datos de la tabla B.
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V1.2.4.5 Factor de los Efectos Dimensional y de Composicién

PL = DLOMHA (PC02A) (v1.29)

VI.2.4.6 Calor del Gas de Combustién a la Salida de la Seccién

de Radiacién

QPGSR = QL - QR - PQR (v1.30)

Vi.2.4.7 Relacién de Calor del Gas de Combustién

QPGSR (v1.31)

QPGQL = —-QT

Vi.2.4.8 Temperatura del Gas de Combustién en la Seccién de Radiacién

La temperatura del gas de combustién -TSGR- se obtiene utilizando
el valor obtenido de -QPGQL- y una rutina de interpolacién con los datos
de las tablas F.1 a F.11 de acuerdo con el exceso de aireutilizado -PCEA-.
Se considera que la temperatura de salida es igual a la temperatura pro-

medio del gas de combustién en la seccién de radiacién.

V1.2.4.9 Emisividad del Gas de Combustion

La emisividad del gas de combustién -EMISi{V- se obtiene utilizando
el valor obtenido de -PL- y una rutina de interpolaci6én con los datos de
las tablas C.1 a C.9 de acuerdo a la temperatura del gas de combustién

en la seccién de radiacién -TSGR- obtenida.

V1.2.4.10 Area de Rerradiacién

ARR = APR - ACPEQ (vi.32)
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V1.2.4.11 Factor de Rerradiacién

_ARR (v1.33)
FACTRE = 76pEg

V1.2.4.12 Factor de Intercambio Radiante

El factor de intercambio radiante -F- se obtiene utilizando el va-
lor obtenido de emisividad del gas -EMISIV- y una rutina de interpola-
ci6én con los datos de las tablas D.1 a D.11 de acuerdo con el valor del

factor de rerradiaci6n. -FACTRE- obtenido.

Vi.2.5 RELACION DE CALOR TOTAL LIBERADO

- (v1.34)
RECATL = #epeq (1)

V1.2.6 RESOLUCION DEL BALANCE DE ENERGIA

VI.2.6.1 Relacién de Calor Adquirido por Absorcién en la Seccibn

de Radiacién

RECASR = (1.0 - QPGQL - %%?) (RECATL) (v1.35)

Con los valores calculados de -RECASR- y -TSGR- se tienen las coor-

denadas de un punto en la figura V.5.

VI1.2.6.2 Temperatura Corregida del Gas de Combustién en laSeccién
de Radiacién

TSGRCO = TSGR + 200.0 (v1.36)
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Vi.2.6.3 Emisividad Corregida del Gas de Combustién

La emisividad corregida del gas de combustién -EM!SCO- se obtiene
utilizando el valor de -PL- calculado y una rutina de interpolacién con
los datos de las tablas C.1 a C.9 de acuerdo a la temperatura corregida

del gas de combustién -TSGRCO- obtenida.

V1.2.6.4 Factor Corregido de Intercambio Radiante

El factor corregido de intercambio radiante -FACO- se obtiene uti-
lizando el valor obtenido de emisividad corregida del gas -EMISCO- y una
rutina de interpolacién con los datos de las tablas D.1 a D.11 de acuer-

do con el factor de rerradiacién -FACTRE- obtenido.

V!1.2.6.5 Relacién Corregida de Calor Total Liberado

i oL (v1.37)
RECATC = 2FFEG (FACO)

VI.2.6.6 Relacién Corregida de Calor del Gas de Combustién

-QPGQLC- se obtiene utilizando el valor obtenido de -TSGRCO- y una
rutina de interpolaci6n con los datos de las tablas F.1 a F.11 de acuer-

do con el exceso de aire utilizado -PCEA-

V1.2.6.7 Relaci6n Corregida de Calor Adquirido por Absorcién en la

Seccib6n de Radiacion

POR, (v1.38)

RECASC = (1.0 - QPGOLC - oL

(RECATC)

Con los valores obtenidos de -RECASC- y -TSGRCO- se tienen las coor-
denadas de otro punto en la figura V.5. Con estos dos puntos se obtiene

la ecuacién de una recta.
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V1.2.6.8 Temperatura promedio Real del Gas de Combustién en la

Seccidon de Radiacién

Con los datos de relacién de calor adquirido por absorcién en la
seccion de radiacién y relacién corregida de calor adquirido por absor-
ci6on -RECASR- y -RECASC- respectivamente y una rutina de interpolacién
con los datos de las tablas E.1 a E.9 de acuerdo con el valor de la tem-
peratura promedio de tubos en la secci6n de radiacion -TWSR- se obtienen
los valores de las temperaturas del gas de combustién -TSGR1- y -TSGR2-
correspondientes a esos valores de -RECASR- y -RECASC-.

Con estos datos -RECASR-, -TSGR1- y -RECASC-, -TSGR2- nuevamente se
tienen dos puntos de una recta y se obtiene su ecuacién.

Resolviendo simulténeamente las ecuaciones de estas dos rectas se
obtiene la temperatura promedio real del gas de combustién en la seccién
de radiacién -TSGRR-.

TSGRR= (TSGR1-TSGR2) [(TSGR)(RECASC) - (TSGRCO)(RECASR)] -
- (TSGR-TSGRCO) [(TSGRI)(RECASC) - (TSGR2) (RECASR) ] / (vi.39)

[FTSGR-TSGRCO) (RECASR-RECASC) - (TSGR1-TSGK2) (RECASR-RECASC)]

V1.2.7 RELACION REAL DE CALOR DEL_GAS DE COMBUSTION

-QPGQLR- se obtiene utilizando el valor obtenido de -TSGRR- y una
rutina de interpolacién con los datos de las tablas F.1 a F.11 de acuer-

do con el exceso de aire utilizado -PCEA-.

VI.2.8 CALOR REAL ADQUIRIDO POR ABSORCION EN LA SECCION DE RADIACION

QRR = QL - PQR - [(QPGQLR) (L) ] (V1 .40)



VI.2.9 AREA TOTAL DE RADIACION

ARAD = (TULEXR) (APPLSR) (NTE + NTPSR)

VI.2.10 FLUX PROMEDIO CALCULADO EN LA SECCION DE RADIACION

QRR

FLUXPC = ARAD™

99

(vi.k1)

(vi.42)

El flux promedio calculado -FLUXPC- debe compararse con el flux

promedio recomendado -FLUXPR- y -FLUXPC- no debe ser mayor que -FLUXPR-.

Vi.2.11 EFICIENCIA DE LA SECCION DE RADIACION

_QRR (100)
ER = ——

V1.2.12 FACTOR REAL DE DISTRIBUCION DE CALOR ADQUIRIDO

= B]R
FDCAR i

V1.2.13 TEMPERATURA REAL DEL FLUIDO DE PROCESO EN EL PUENTE

TPUENR = TSFR - FDCAR (TSFR - TEFC)

V1.2.14 NUMERO DE TUBOS EN LA SECCION DE RADIACION

ARAD
{TULEXR) (APPLSR)

NUTUSR =

VI.3 EVALUACION TERMICA DE LA SECCION DE. CONVECCION

VI.3.1 CALOR REAL ADQUIRIDO EN LA SECCION DE CONVECCION

QCR = QA - QRR

(v1.43)

(vi.44)

(V1.45)

(vi.46)

(Vi.47)
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V1.3.2 RELACION DE CALOR DEL GAS DE COMBUSTION A LA SALIDA DE LA
SECCION DE CONVECCION

QeHOL = 1.0 - (&&.Q_C_R) - %1[& (V1.48)

Vi.3.3 TEMPERATURA DE SALIDA DEL GAS DE COMBUSTION-SECCION DE CONVECCION

La temperatura de salida del gas de combustién -TSGC- se obtiene
utilizando el valor de -QCHQL- obtenido y una rutina de interpolacién
con los datos de las tablas F.1 a F.11 de acuerdo con el exceso de aire

utilizado -PCEA-.

Vi.3.4.1 Media Logaritmica de la Diferncia de Temperaturas

CLMTD = (TSGRR - TPUENR) - (TSGC - TEFC) (V1.49)
In (TSGRR = TPUENR)
TSGC - TEFC

V1.3.4.2 Temperatura Promedio del Fluido

TPUENR + TEFC (v1.50)

TPFSC = )

Vi.3.4.3 Temperatura Promedio de Tubos

TWSC = TPFSC + 100.0 (v1.51)

VIi.3.4.4 Temperatura Promedio de Pelicula del Gas

CLMTD (v1.52)

TPPELG = TPFSC + 50

V1.3.4.5 Temperatura Promedio del Gas de Combustién

TPGSC = TPFSC + CLMTD (vi.53)
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VI.3.4.6 Temperatura Promedio de Tubos a la Entrada de la Seccién de

Conveccibn

TWESC = TPUENR + 100.0 (vi.54)

VI.3.5 AREA TOTAL POR HILERA DE LOS TUBOS DESNUDOS

ATHTUD = (NTHSC) (TULEXC) (ARRDPP) (v1.55)

VI.3.6 AREA EFECTIVA DE REFRACTARIO POR HILERA DE TUBOS

ARC = 0.866 (ESPESC) (TULEXRC) (2.0) (vi.56)

VI1.3.7 AREA DE ALETAS O BIRLOS POR HILERA DE TUBOS

VI.3.7.1 Para Aletas

AF=0.1309 [(DALETA)2 - (DEXSC)Z](XNAPUL) (TULEXC) (NTHSC)  (VI.57)

Vi.3.7.2 Para Birlos

AF=0.78539 [(ESAW'V+“$iSLﬁ°§ ')‘ALALB')] (NSP)(TULEXC)(NTHSC) (V1.58)

V1.3.8 AREA DE FLUJO DEL GAS DE COMBUSTION

DEXSC+2.0)(ALALSB I)(XNAPUL)(ESADBI) (V1.59)

AFLUJO=TULEXC CONV-NTHSC 7.0

Vi.3.9 MASA VELOCIDAD DEL GAS DE COMBUSTION

_ FLUGAS
FMVGAC = =70 (V1.60)
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VI.3.10 FUGA DE RADIACION A TRAVES DE LOS TUBOS ESCUDO

V1.3.10.1 Relaclé6n de Espaciamiento-Didmetro de los Tubos

_ ESPSC
RELESC = $Exsc/12.0 (V1.61)

VI.3.10.2 Factor de Eficiencia de Absorcién para la Fuga de Radiacibn

El factor de eficiencia de absorcién -ALFASL- se obtiene utilizando
el valor obtenido de -RELESC- y una rutina de interpolacién con los da-

tos de la tabla A.T1.

VI1.3.10.3 Relacién de Calor Adquirido por la Fuga de Radiacidn

La relacién de calor adquirido por la fuga de radiacién -RECASL- se
obtiene utilizando el valor de temperatura real del gas de combustién
-TSGRR- y una rutina de interpolacién con los datos de las tablas L.1 a

L.11 de acuerdo al valor de -TWESC-.

VI1.3.10.4 Calor por Fuga de Radiacién a través de los Tubos Escudo

QSL = RECASL (1x10%)(1.0 - ALFASL) ACPTE (FACO) (v1.62)

VI.3.11 COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR POR CONVECCION

_ 2.14 (TPPELG + 460.0)*28 (FMVGAC)™® (vi.63)
(DEXSC)®-*

HC
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VI.3.12 EFICIENCIA DE ALETAS

Vi.3.12.1 Conductividad Térmica

Se requiere informacién de la conductividad térmica de las aletas
a tres diferentes temperaturas en un rango adecuado para calcular la
conductividad térmica -CTAL- a la temperatura promedio del gas de com-

bustién -TPGSC-.

VI1.3.12.2 Factor para Eficiencia de Aletas

_ ALALBI | (2.0) (HC) 05 (VI.64)
FACEAL = =75 (CTAL) (ESADBI)
12.0

V1.3.12.3 Relacién de Didmetros Aleta-Tubo

DALETA (v1.65)

RELDAT = DEXSC

VI.3.12.4 Eficiencia

La eficiencia de las aletas -EFl- se obtiene utilizando el valor
del factor para eficiencia de aletas -FACEAL- y una rutina de interpola-
cién con los datos de las tablas H.1 a H.7 de acuerdo con el valor de

-RELDAT- utilizado.

VI1.3.13 EFICIENCIA DE BIRLOS

V1.3.13.1 Conductividad Térmica

Se requiere informaci6én de la conductividad térmica de los birlos

a tres diferentes temperaturas en un rango adecuado para calcular la
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conductividad térmica -CTBIR- a la temperatura promedio del gas de com-

bustidén -TPGSC-.

V1.3.13.2 Factor para Eficiencia de Birlos

_ ALALBI | (2.0) (HC) 0.5 (v1.66)
FACEBI = =375 (CTBIR)  ESADET,
12.0

V1.3.13.3 Eficiencia de Birlos

La eficiencia de los birlos -EFi- se obtiene utilizando el valor
del factor para eficiencia de birlos -FACEBI- y una rutina de interpola

cién con los datos de la tabla |I.

Vi.3.14 COEFICIENTE EFECTIVO DE TRANSFERENCIA DE CALOR POR CONVECCION

weg = He (EFI) (AF) + ATHTUD (v1.67)
- ATHTUD

VI1.3.15 COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR POR RADIACION

El coeficiente de transferencia de calor por raciadién -HCR- se ob-
tiene utilizando el valor de 1a temperatura promedio del gas de combustién ~TPGSC-
y una rutina de interpolacién con los datos de las tablas J.1 a J.8 de

acuerdo con la temperatura promedio de los tubos -TWSC- utilizada.

VI1.3.16 COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR POR RADIACION DE LAS PAREDES

TWSC _+ 460.0,° (v1.68)

HCW = 9.46 ( 5000

Esta ecuacién representa los puntos de la tabla K.-
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VI.3.17 FRACCION DE CALOR TRANSFERIDO POR RADIACION DE LAS PAREDES

- HCW ARC v
BETA = (HCF + HCR + HCW) (ATHTUD) (v1.69)

V1.3.18 COEFICIENTE APARENTE TOTAL DE PELICULA DEL GAS
HCO = (1.0 + BETA) (HCF + HCR) (vi.70)

VI.3.19 COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR POR DENTRO DE TUBOS

V1.3.19.1 Propiedades del Fluido

Se utiliza la correlaci6n de Sieder y Tate para calcular este coe-
ficiente. Se requiere informacién de las propiedades del fluido de pro-
ceso -calor especifico, conductividad térmica y viscosidad- a tres tem-
peraturas diferentes y en un rango adecuado para calcularlas a la tempe-

ratura promedio del fluido -TPFSC- utilizando una rutina de.interpolacién.

V1.3.19.2 Numero de Prandtl

(CPFSC) (VISSC) (vi.71)
(CTFSC)

PRANSC =

V1.3.19.3 Area de Flujo del Fluido de Proceso

AFISC = 0.78539 (DITSC)? (V1.72)

V1.3.19.4 Masa Velocidad del Fluido de Proceso

GFP (v1.73)

FMVFPC = TNUPAS0) (AFISC)
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V1.3.19.5 Namero de Reynolds

(DITSC) {FMVFPC) (vi.74)

REYSC VTSSC

VI.3.19.6 Coeficiente de Transferencia de Calor por Dentro de Tubos

CTFSC

WS—C-) (REYSC)®® (PRANSC)Y/ (v1.75)

HCl = 0.027

V1.3.20 COEFICIENTE TOTAL LIMPIO DE TRANSFERENCIA DE CALOR

(HCO) (HC1) (v1.76)

uc HCO + HCI

Vi.3.21 COEFICIENTE TOTAL DE DISENO DE TRANSFERENCIA DE CALOR

uch = 1.0 / (1.0/UC + RESC) (v1.77)

VI1.3.22 AREA DE TRANSFERENCIA DE CALOR EN LA SECCIOMN DE CONVECCION

~ QCR-0SL (v1.78)
ATSC = TGed) (cLMTD)

Vi.3.23 NUMERO DE HILERAS DE TUGOS CALCULADAS

__ATSC (vi.79)
HILTUB = #%i7up
V1.3.24 HILERAS REALES DE TUBOS
NILTUB = HILTUB + 1.0 (V1.80)

V1.3.25 AREA REAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR EN LA SECCION DE CONVECCION

ARSC = NILTUB (ATHTUD) (vi.81)
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V1.3.26 FLUX PROMEDIO DE CALOR EN LA SECCION DE CONVECCION

QCR (v1.82)

FLUXSC = ARSC

VI.3.27 EFICIENCIA DE LA SECCION DE CONVECCION

QCR (v1.83)

ESC oL

(100.0)

VI.4 CAIDA DE PRESION DE LOS GASES DE COMBUSTION

VI.4.1 TIRO DE LA CAMARA DE COMBUSTION

VI.4. 1.1 Relaci6n de Tiro Disponible por 100 Pies de Altura

La relacién de tiro por 100 pies de altura -RELTIR- se obtiene uti-
lizando la temperatura del gas de combustidén en la seccién de
radiaci6én -TSGRR- y una rutina de interpolacién con los datos de las ta-

blas P.1 a P.6 de acuerdo a la temperatura del! aire exterior -TAIREX-.

VI.4.1.2 Tiro Producido por la Camara de Combustién

(RELTIR) (ALTESC) (v1.84)

TIRCOM 1000

VI.4k.2 TIRO NECESARIO EN LOS TUBOS ESCUDO

TIRESC = DPQUEM - TIRCOM (v1.85)
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VI.4.3 CAIDA DE PRESION EN LA SECCION DE CONVECCION

Vi.4.3.1 Volumen Neto Libre

0.78539 (DEXSC)® _ (v1.86)

= 2 _
VONEL! = 0.866 (ESPSC) v

2 _ 2
- 0.78539 {DALETA) IEEXDEXSC) (ESADBI) (12.0) (PASAL)

VI.4.3.2 Superficie de Fricciodn

9 (DALETA)zl;-l(iDExsc)2 {2.0)(12.0)(PASAL)
‘ 1
(v1.87)

SUPFR|=3J416£9$§§El+0J853

Vi.h.3.3 Dismetro Hidr&ulico Volumétrico

4.0 (VONELI) (v1.88)

DlAvoL = SUPFRI

VI.4.3.4 Viscosidad del Gas de Combustidn

Se requiere informacién de la viscosidad del gas de combustién a
tres diferentes temperaturas en un rango adecuado para calcular -VISGA-

a -TPGSC-.

Vi.4.3.5 NGmero de Reynolds del Gas de Combustién

DIAVOL (FMVGAC) (1487.6) (v1.89)

REYCOM = (VISGA)

VI.4.3.6 Factor de Friccién para Gas de Combustibn

El! factor de friccién -FACFRI- se obtiene utilizando el valor de
nGmero de Reynolds -REYCOM- y una rutina de interpolacién con los datos

de la tabla O.
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4.3.7 Longitud de Flujo del Gas

FLOFLU = NILTUB (ESPSC) (0.866)

4.3.8 Densidad del Gas de Combustion
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(v1.90)

La densidad del gas de combustidén -DENCOM- se obtiene utilizando

temperatura del gas en la seccidén de conveccién -TPGSC- y una rutina

interpolacién con los datos de la tabla M.

4.3.9 Densidad Real del Gas de Combustiodn

DENCOR = DENCOM (CORALT)

4.3.10 Caida de Presién

) (FACFRI1 ){FMVGAC) 2 (FLOFLU) (DIAVOL 0.4

DPCONV=(0.003 TDENCOR) (DTAVOL) ESPSC)

4.4 CAIDA DE PRESION EN LA CHIMENEA

4.1 Temperatura del Gas de Combustién en la Chimenea

TPGCH = TSGC - 50.0

4.4.2 Densidad del Gas de Combustién en la Chimenea

(vi.91)

(vi.92)

(v1.93)

La densidad del gas en la chimenea -DENCHI- se obtiene utilizando

temperatura del gas de combustién en la chimenea -TPGCH- y una ruti-

de interpolacién con los datos de la tabla M.



VI.4. 4.3

Vi.b.b.b

Vi.4.4.5

Vi.b. 4.6

Vib 4.7

VI.4.4.8

Densidad Real en la Chimenea

DENCHR = (DENCHI) {CORALT)

Flujo Volumétrico del Gas

Velocidad del Gas

_ VOLGAS
VELGAS = 15.78539) (DicHIM)2

Energia de Velocidad

ENEVEL = (0.0030) (VELGAS)?> (DENCHR)

Pérdidas por Friccién en la Chimenea

B ALCH IM
FRICHT = T5575) rcainy

Cafda de Presién en la Chimenea

DPCHIM = (3.0 + FRICHI) (ENEVEL)

Vi.4.5 TIRO TOTAL REQUERIDO

TIRTOR = TIRESC + DPCONV + DPCHIM

Vi.4.6 RELACION DE TIRO DISPONIBLE POR LA CHIMENEA
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(V1.94)

(v1.95)

(vi.96)

(v1.97)

(v1.98)

(v1.99)

(vi.100)

La relacién de tiro disponible por 100 pies de altura en la chime-

nea -RELTCH- se obtiene utilizando la temperatura del gas de combustién
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en la chimenea -TPGCH- y una rutina de interpolacién con los datos de
las tablas P.1 a P.6 de acuerdo a la temperatura del aire exterior

-TAIREX-

VI.4.7 TIRO PRODUCIDO POR LA CHIMENEA

RELTCH (ALCHIM) (vi.101)

TIRCHI 100.0

V1.4.8 ALTURA CALCULADA DE LA CHIMENEA

ALCHIC = (TIRTOR/ RELTCH) (100.0) (vi.102)
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NOMENCLATURA DEL CAPITULO VI Y DEL PROGRAMA DE COMPUTADORA

SIMBOLO DESCRIPCION UNIDAD
ACPEQ Area de plano frfio equivalente Pie?
ACPTE Superficie plana equivalente de tubos escudo Pie
Superficie plana equivalente de tubos de seccién de . 2
ACPTP radiacién frente a pared Pie
AF Superficie de aletas o birlos por hilera de tubos Pie?
AFISC Area de fngo del fluido de proceso en la seccién Pie
de conveccibn
Area de flujo del fluido de proceso en la seccidn .2
AFISR de radiacioén Pie
Area de flujo del gas de combustién en la seccién . 2
AFLUJO de convecci6n Pie
AITKEN | Funcién de interpolacién lineal -
ALALB! Altura de la aleta o birlo Pulg.
ALCHIC { Altura calculada de la chimenea Pie
ALCHIM | Altura de la chimenea Pie
ALFA Factor de eficiencia de absorcién -
ALFASL FacFor.de eficiencia de absorcién para la fuga de -
radiacioén
ALTESC | Altura de los tubos escudo Pie
ALTURA Altura <ns1:XMLFault xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat"><ns1:faultstring xmlns:ns1="http://cxf.apache.org/bindings/xformat">java.lang.OutOfMemoryError: Java heap space</ns1:faultstring></ns1:XMLFault>