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Resumen

En la presente memoria se estudia el comportamiento de los hornos para lo cual en la
primera parte, se analizan las condiciones de proceso de la combustion con fuel gas
analizando el funcionamiento del horno con el objetivo de lograr conocer las pérdidas
energéticas que se producen determinando a su vez las variables mas influyentes. Para esto
se realizan balances de masa y energia del proceso, por lo que se dividi6 el sistema en dos
subconjuntos: combustion y calentamiento de crudo, para lo cual, fue necesario realizar
ajustes de curvas de propiedades fisicoquimicas del crudo, entalpias en funcion de las
siguientes variables: presion, temperatura, grado API. A través de estos calculos se logré

simular el proceso completo.

Ademas se analizaron los calores intrinsecos del horno como son la zona de conveccién y
radiacion por el método de Lobo-Evans, verificando el calor absorbido por el crudo, logrando

asi una simulacion total del proceso.

Se logro contrastar los resultados obtenidos con datos existentes desde la operacion real y

también por medio de otros modelos como API 560 y HTRI,

Finalmente se creo una herramienta predictiva, para determinar la masa de combustible
necesaria, dentro de un rango de temperatura tipico para el de crudo de salida, sobre la
base de los balances de masa y energia en conjunto con los modelos de transferencia de

calor internos.
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1. Introduccion

En las plantas de proceso de refinacion de petréleo, los hornos en la mayoria de los casos
son los equipos que limitan la carga del proceso principalmente debido a que se disefian a
su punto mas optimo de eficiencia, un disefio holgado de un horno significa eficiencias

menores y por ende costos mayores de energia.

Debido a que constantemente la planta opera bajo una condicion de maxima produccion,
ésta repercute directamente en el funcionamiento del horno, pasando a ser un equipo critico,
implicando la necesidad de mantenerlo al limite de su capacidad de disefio, produciendo la
disminucién en forma progresiva en la vida util del equipo, quedando expuesto a fallas como
la termofluencia o creep, sulfidatacion, oxidacion, etc., que pueden producir consecuencias

catastroficas.

La importancia de efectuar un buen control y analisis de las condiciones de proceso a que
estan expuestos los componentes del horno, no solo radica en la seguridad del equipo,
ademas repercute en un tema econdémico ya que afecta directamente en la eficiencia de la
unidad, debido a que los costos de energia equivalen a un 80% de los costos operacionales.
Cualquier sobre consumo de combustible, que tiene un costo de US 20 el MM de BTU,

repercute directamente en el margen de utilidad del metro cubico de crudo refinado.

Es importante la prediccién del consumo energético y eficiencia porque permitiria contar con
un analisis detallado del horno, donde posteriormente se le podran aplicar una serie
alternativas factibles para su optimizacién, teniendo en cuenta consideraciones
medioambientales y el compromiso de inversion versus costo, debido a que el volumen de
consumo de combustible y el control de las variables mas importantes del proceso, es una
prioridad en la gestion diaria, por lo que la formulacion de un plan de ahorro en la direccion
de disminuir el consumo de energia, y por consecuencia optimizar el funcionamiento,

proporcionaria un gran beneficio para la empresa.

El proceso que lleva a cabo el crudo desde los estanques de almacenamiento al horno

atmosférico, se inicia en el tren de precalentamiento, que eleva la temperatura del crudo por



medio de 22 equipos intercambiadores de calor, los cuales utilizan los subproductos del

crudo, extraidos de la torre de destilacion (atmosférica y vacio), como flujos calefactores.

1.1 Problematica

La empresa ENAP Refinerias Aconcagua es consumidora intensiva de energia,
principalmente asociada al consumo de combustible utilizado directamente en los hornos.
Este es el caso del horno B-130 que es parte de la planta topping 1 que genera un amplio
orden de gastos econdmicos en su operacion, presentando un exceso de consumo de
energia, la cual podria ser optimizada, teniendo en cuenta que el petréleo es un recurso de

alta demanda y en proceso de extincion.

En los hornos de procesos se han introducido cambios que han generado la disminucién de
la eficiencia energética, por medio del incremento de los caudales tratados y utilizacion de
combustibles de peor calidad, con la consecuencia de ensuciamiento en las superficies
transmisoras de calor, transformandose asi en una de las principales causas de su

ineficiencia con rendimientos energéticos inferiores a los pronosticados.

Debido a lo anterior la determinacién del rendimiento energético es fundamental, sin
embargo, en la actualidad estos calculos son verificados en base a procedimientos de dificil
acceso y solo utilizados por personal experto en el software Heart Transfer Research
(HTRI).



1.2 Alcance

En este estudio, se debe dejar en claro que no pretende ser una guia de disefio de hornos.
El enfoque del estudio analiza los limites maximos de disefio del horno B-130 de la Unidad
de fraccionamiento de acuerdo a un modelo formulado, que estudia el calor del horno en
relacion a las presiones, temperaturas y flujos. Ademas se buscara corroborar los resultados

en base a programa utilizado por refineria HTRI y ademas por la norma API-560.

Se buscara analizar las condiciones de proceso de la combustion con fuel gas, analizando
el funcionamiento del horno con el objetivo de lograr conocer las pérdidas energéticas que
se producen, determinando a su vez las variables mas influyentes desde punto de vista
econdmico y medioambiental. Con este fin se buscara determinar el calculo de la eficiencia
del horno sobre la base de los fendbmenos fisicoquimicos y de transferencia de calor

involucrados.

A través de estos calculos se busca simular el proceso completo y contrastar con datos

existentes desde la operacién real y también otros modelos como Hysys y HTRI.

Para finalmente crear una herramienta predictiva dentro de un rango de temperatura tipico

para el de crudo de salida.



1.3 Objetivos

General:

+« Desarrollo y validaciéon de una metodologia de calculo de la eficiencia del horno
B-130 y evaluar el efecto de las variables de operacion.

Especificos:

% Obtener registros de las variables operativas desde terreno.

+» Determinar procedimientos para obtener propiedades termodinamicas del crudo.
+« Desarrollar los balances de masa y energia.

« Determinar la eficiencia tedrica del horno b-130 y contrastar con valores reales

actuales.

+» Confeccionar herramienta informatica que permita calcular la eficiencia a partir de

datos de terreno.

« Analisis de sensibilidad del consumo de combustible frente al cambio de variables

operativas.



1.4 Metodologia

5
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Levantamiento de informacién online de condiciones del proceso y del horno a través
de registros de variables operativas desde terreno por medio del programa

conectado al sistema de medicion de variables de la refineria llamado PI.
Andlisis de restricciones y propiedades del horno, mediante un estudio detallado de
transferencia de calor presente en la operacion en conjunto con el estudio de los

procesos involucrados en su funcionamiento.

Calcular los procesos de transferencia de calor los cuales se realizaran para por

zonas en el horno y proceso involucrado

Se realizaran los calculos tedricos de la eficiencia del horno a través de los valores

reales de operaciéon

Verificar resultados tedricos con los obtenidos por HTRI y API 560.

Verificar resultados de calor absorbido por el crudo a través de analisis de zonas

internas del horno.

Andlisis de posibilidades de optimizacidon, mediante la definicién de parametros de

comparacion y factibilidad de aplicacion del modelo propuesto.

Confeccionar herramienta predictiva de calculos a través de los datos obtenidos y

corroborados a través de planilla Excel de facil acceso al usuario.



1.5 Descripcion de la empresa

Enap refinerias Aconcagua para llevar a cabo su proceso productivo. Ademas del petroleo
crudo nacional que representa un bajo porcentaje, se abastece de diversas zonas: América
del Sur, Africa y el Medio Oriente. Teniendo cada uno de los crudos diversas propiedades
fundamentales que, al fin al cabo, determinan las caracteristicas del proceso adecuado a

que se deben someter, y por supuesto, determinan los productos que es posible extraer.

La refinacién de crudo se basa en el principio de fraccionamiento o destilacion, que
basicamente se define como la separacion fisica de dos 0 mas compuestos con diferentes
puntos de ebullicién a partir del crudo base. Los distintos tipos de crudos son mezclados
hasta obtener las caracteristicas requeridas para su carga en las unidades de Topping | y

Topping Il, dando inicio al proceso de destilacion.

El sistema de refinacion (ver figura N° 1) comienza con la recepcion de crudo importados en
el Terminal Quintero donde son almacenados y recibidos los crudos, permaneciendo en los
estanques hasta cumplir con los protocolos de aceptacion. Luego son enviados a los
estanques mediante un oleoducto a la zona de almacenamiento ubicado en ConCon

correspondiente a las instalaciones de refinacion de ENAP Refinerias Aconcagua.

Sistema de Refinacidon

Refineria

Terminal Sistema de » Zona
Quintero Oleoductos Intermedia
' Crudos

Crudos

-— -

r Y
Almacenamiento
Productos
Terminados

o _ 1
Evacuacion de -: - - ™,

Plantas de
Efluentes Tratamiento de Planta de

Acuosos Efluentes Suministros
“Utilities™

,
s
h

Figura N° 1 Sistema de Refinacion



Desde este punto los crudos son impulsados mediante bombas a las plantas de proceso de

refinacion primaria, que puede ser Topping 1 o Topping 2.

En el esquema de unidades de refinacion (ver figura N° 2), los productos intermedios de las
unidades de Topping 1 y 2 alimentan con materia prima a otras unidades produciendo
productos terminados como LPG, Gasolina, Kerosén y Diesel. Los cuales se envian a

estanque de almacenamiento para su venta final.
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Figura N° 2 Esquema de Unidades de Refinacién

El proceso de refinacién se inicia en el circuito de precalentamiento (ver figura N° 3), que
tiene por objeto calentar el crudo desde la temperatura ambiente hasta 270 ° C que requiere
para ser refinado, para posteriormente entrar a la Unidad de Fraccionamiento, donde se
sigue elevando la temperatura del crudo en el Horno B-130, alcanzando la temperatura de

360°C que requiere para ser destilado en la torre de fraccionamiento atmosférico



denominada Torre de crudo E-130, donde salen diferentes subproductos como: LPG, ( gas

licuado de Petroleo), Nafta, Kerosén, Diesel, AGO (Gas oil atmosférico).

El crudo reducido del fondo de la torre E-130 entra a la Unidad de vacio, siguiendo hacia el
horno de vacio B-51, luego entra a la torre de vacio E-132 donde se termina de destilar en

otros subproductos como: Gas Oil (Liviano, Medio, Pesado) y Pitch.

Plantas de Topping 1

LPG

Gasolina

Nafta
Kerosene
Diesel

Gas Qil Virgen

Crudo Mezela ‘rudo Reducido
Desaladores

Agua al Separador

Gas Qil a FCG-HDS- MHC

Fuel Gas

Pitch a Viscorreductora

Figura N° 3 Esquema de Unidad de refinacién primaria Topping N° 1



2. Descripcidn del proceso

2.1Descripcion general de hornos

Desde un punto de vista de proceso, el horno es un equipo destinado a suministrar calor
por medio de la combustidn directa de aceite, gas o combinacién de estos, para aportar

el calor requerido al producto que se requiere procesar a una temperatura elevada.

Desde el punto de vista mecanico un horno puede definirse como un recinto o espacio
cerrado al que fluyen los tres elementos fundamentales de la combustion: aire,
combustible y fuente de ignicion, y en el que se libera cierta cantidad de calor que se

pretende transmitir a determinado producto, con la maxima eficiencia.

Un horno incluye una serie de dispositivos, para que el calor liberado en la combustion
sea transferido a un fluido, que circula por dentro de unos tubos (coils), con las minimas

perdidas al exterior (radiaciéon de las paredes y chimeneas).

Tipicamente estos elementos tubulares son instalados a lo largo de las paredes y
techo de la camara de combustion, donde la transferencia de calor se realiza
principalmente por radiacién y, si econdmicamente es justificable, en un banco de tubos
separado, donde la transferencia de calor se realiza por conveccion.

Las Unicas conexiones por el lado gas con el exterior deben ser la entrada de

combustible, aire y la chimenea.

Los hornos son definidos en funcién de su capacidad de suministro de calor

(Duty), medida en millones de Kcal/hora o en millones de Btu/hora.

Para la mayoria de los hornos instalados en la industria petrolera, la capacidad suele
oscilar entre 10 y 350 MM de Btu/hr."

Un horno estas formado por tres componentes fundamentales:

% Quemadores (fuente de suministro de calor)

/

s Serpentin (superficie de intercambio de calor)

! Manual de Hornos Enap Refinerias Aconcagua



\/

% Envolvente (Superficie de confinamiento del equipo y aislamiento térmico con

respecto al entorno)

Los quemadores son equipos cuya finalidad es realizar la mezcla del combustible

comburente y producir la generacién de calor controladamente (reaccién de combustién).

El serpentin o serpentines consisten en un conjunto de tubos conectados en serie o en

paralelo por el que circulara el fluido a calentar.

El envolvente consiste en un conjunto de estructura y aislamiento para confinar la

combustion y limitar las pérdidas de calor al entorno.

En general, los hornos disponen de dos zonas:
% Zona Radiante

«» Zona convectiva.

La zona radiante es la parte de un horno de proceso en el cual los tubos que trasportan
el fluido de proceso reciben radiacién directa desde la llama del quemador y las paredes

refractarias.

La zona convectiva es la parte del horno que se ubica entre la zona radiante y la
chimenea, la cual contiene tubos por los cuales circula la corriente de proceso,
absorbiendo el calor de los gases calientes de la combustién. Las primeras filas de la
convectiva, estan sujetas a transferencia por radiacién ademas de transferencia por
conveccion de los gases calientes a fluir a través del banco de tubos. Debido a esto,
estas filas de tubos son las de mayor tasa de transferencia de calor en el horno. Se les
llama tubos de Shield o shock (pantalla de choque), la cual tiene por objetivo, proteger la

zona convectiva de la radiacién directa de la llama como se puede ver en la figura 4.2

2 Curso de Hornos Foster Wheeler Iberia, Diciembre 2007
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Figura 4. Secciones del horno

2.2 Clasificacion de hornos

Existen diferentes variaciones en la disposiciéon de los tubos, disefio y construccion de
los hornos, consecuencia de las multiples aplicaciones para los que son utilizados, no
obstante lo anterior, es posible clasificarlos en dos grandes grupos, los hornos directos y

los hornos indirectos:

Hornos directos en los que es posible poner en contacto la llama o los gases de
combustién con el fluido en proceso. En estos hornos el material esta depositado o

circula por el propio hogar donde se realiza la combustién.

Hornos indirectos en los que el contacto entre los gases de combustién y el fluido en
proceso no es posible, por lo que el fluido es conducido por ductos para evitar su pérdida
o contaminacion. En este caso se interpone una superficie de transferencia de calor

entre ambos sectores.

En los hornos indirectos, como se dijo, el fluido en proceso no entra en contacto con los

gases de combustién, las razones para esto pueden ser muy variadas, desde
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inflamabilidad o toxicidad del fluido en proceso, hasta la necesidad de conducirlo por
tubos para evitar fuga o pérdida. En general, aunque pueden presentarse otros tipos, los
hornos indirectos consisten en un volumen con paredes de material refractario y aislante
en cuyo interior se encuentran los tubos por los que circula el fluido de proceso. EI mayor
volumen de estos hornos esta ocupado por la zona de radiacion que es, esencialmente,
el hogar rodeado por tubos por los que circula el fluido de proceso. El calor residual de
los gases de combustion, al abandonar la zona radiante, es recuperado en la zona

convectiva, incrementandose asi la eficiencia del horno.

2.2.1 Clasificacién segun su forma

Los hornos indirectos se clasifican, primeramente, de acuerdo con sus formas, con
clasificaciones de acuerdo con la trayectoria que sigue el gas de la combustién y la

orientacion de los tubos o serpentin.

De acuerdo con su forma las clasificaciones son: hornos cilindricos y hornos tipo cabina.
Los serpentines de los hornos cilindricos generalmente son verticales, pero pueden ser
helicoidales, también. Los serpentines de los hornos tipo cabina pueden ser horizontales,
verticales o en forma de arco en la parte superior de la seccion de radiacion. Los tubos y
los quemadores pueden orientarse tanto horizontales como verticalmente, dependiendo

del disefio del horno. Por lo tanto los hornos se dividen en seis tipos diferentes:

+ Tipo cabina con serpentin tipo Arbor
+¢ Cilindrico con serpentin helicoidal

¢+ Cabina con tubos horizontales

%+ Cabina (doble) con tubos verticales
+¢+ Cilindrico con tubos verticales

< Cabina con tubos horizontales®

3 Manual de Hornos Enap Refinerias Aconcagua
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A.-Horno tipo cabina con serpentin

albor

B.- Horno tipe cilindrico con serpentin
helicoidal

=

s

A A

C.-Horno tipe cabina con serpentin

horizontal

D.- Horne tipo cabina (doble) con

serpentines verticales
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E- Horno tipo cilindrico con

serpentines verticales

F.- Horno tipe cabina con serpentines

horizontales

Figura N° 5. Tipos de Hornos segun su forma
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2.2.2 Por tipo de combustién

Normalmente, el gas de la combustion fluye hacia arriba, pero hay disefos en los cuales
fluye hacia abajo hasta llegar a la chimenea impulsados por ventiladores de tipo
inducidos, y otros en los cuales el gas de la combustion fluye longitudinalmente, a lo
largo de la seccion de radiacion:

/7

«» Combustion horizontal

L)

*

*,

*

Combustién vertical

L)

a) Fuego superior

b) Fuego inferior

< Doble fuego

| - o '"-l- 1 |_ o L} Quemader
| @.ﬁ"’ e
| A

11

B g |- Quemador Eg ME%

0 0] v Q@

5 a.f"fg )] i

| 1

A.- Quemador en el piso B.- Quemadores en la pared de fondo

j jr Crusmador

C.- Quemadores en las paredes laterales | D.- Quemadores en las paredes laterales

en varios niveles 4

Figura N° 6. Tipos de Hornos segun la distribucion de los quemadores

* Manual de Hornos Enap Refinerias Aconcagua
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2.3 Elementos de horno

1 PUERTA DE ACCESO 14 SECCION RADIANTE

2 CUBIERTA SUPERIOR ZONA DE |15 SECCION DE CHOQUE
RADIACION 16 MIRILLAS

3 DISTANCIA ENTRE TUBOS Y ZONA |17 SOPORTE DE TUBOS
SUPERIOR DE CONVECCION 18 REFRACTARIO

5 QUEMADOR 19 PLACA DE SOPORTE DE TUBOS
6 ARMAZON 20 BASE

7 SECCION DE CONVECCION 21 DUCTO DE CHIMENEA

8§ VOLADIZO 22 PLATAFORNMIAS

9 CROSSOVER 23 ENTRADA DE PROCESOS
10 TUBOS 24 SALIDA DE PROCESOS
11 SUPERFICIES EXTENDIDAS

12 CODOS

13 ARMARIOS

Figura N° 7 Partes de un Horno®

Parés, José A., Maquinas y equipos para la introduccion de energia en los procesos, “Generacion y Transporte de Calor”.



2.4. Analisis de los componentes de un horno

La transferencia de calor en un horno se realiza a través de dos mecanismos principales,
por radiacion y por conveccion como se pueden apreciar en la figura 8. Aunque también
hay puntos o situaciones en los cuales el mecanismo para la transferencia de calor es la

conduccion.

En hornos directos, por ejemplo un horno de lanchones en la industria del acero, la llama
transmite su calor al material en proceso mediante la radiacion, la que es recibida por
este por las caras que ven la llama. Por su parte, el calor acumulado en esas paredes
del material de proceso se transmite hacia el interior mediante conduccién. Los gases
calientes de la combustion calientan tanto las paredes del horno como también el

material proceso mediante el mecanismo de Conveccion.

En Hornos indirectos generalmente existen zonas en las cuales se priorizan uno u otro o
ambos mecanismos. En esos hornos, en ambas zonas de transferencia existen bancos
de tubos por los cuales circula el fluido de proceso a calentar, primero por la zona
convectiva para calentar el fluido, recuperando el calor de los gases de combustién y
luego por la zona radiante, donde se alcanza la temperatura deseada de salida del fluido
en proceso. A su vez, en las paredes de los tubos, tanto de la zona radiante como de la
convectiva, el calor recibido se transmite hacia el proceso que circula por su interior,
primero por conduccion y desde la cara interior de la pared al fluido circulante mediante

Conveccioén.

Se estima que en la zona radiante de un horno indirecto tipico de una refineria se
absorbe entre el 60 y 90% del calor absorbido®, el resto se transfiere a la zona
convectiva. Esta ultima zona a menudo posee tubos se superficie extendida”. Estas
pueden consistir en aletas (fins) o protuberancias (studs) de forma de mejorar la

eficiencia en la transferencia de calor por conveccion.

6 Curso de Hornos Foster Wheeler Iberia, Diciembre 2007
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En hornos directos en cambio, la existencia de esas zonas no esta claramente
diferenciada presentandose una enorme variedad de disefios dependiendo de las

caracteristicas del material en procesos y lo que se espera lograr en el horno.

Stack
IConvection
lubes E Gonvection|
Section
Radiant
Section
Radiant

Tubes ——=

Figura N°8 Elementos de un Horno cilindrico

2.5 Combustioén

En los hornos mayoritariamente se recurre a la combustién como método para generar el
calor que los materiales en proceso requieren. La combustién es una reaccion quimica entre
un combustible y un comburente con una fuerte liberacion de energia calérica proveniente
de la energia quimica que poseia el combustible antes de sufrir la reaccion. EI comburente
es el Oxigeno, elemento quimico presente en concentracion cercana al 21% en volumen en
el aire. Por lo tanto para que haya combustién deben estar presentes al menos estos dos
materiales, el combustible y el Oxigeno o aire. La ausencia de cualquiera de los dos en la

mezcla hace imposible la combustion.
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Sin embargo, la sola presencia de ambos no asegura que exista la combustion. Para que se
inicie la reaccion de combustidon es necesario que, al menos una minima parte de la mezcla

alcance una determinada temperatura.

Esto se logra generalmente con una chispa o una llama piloto. El resto de la mezcla
combustible, si esta presente donde ha surgido el punto de ignicién, continuara alcanzando
la condiciéon de alta temperatura para iniciar su combustién en forma controlada o

incontrolada segun las condiciones imperantes.

Naturalmente la existencia de las tres condiciones ya anunciadas (combustible, comburente
y punto de ignicidn) por si mismas no aseguran que la llama prestara un servicio util. Estas
condiciones se dan también en una explosion, la que generalmente no presenta mucha
utilidad si no se controla adecuadamente. Para terminar de establecer las condiciones
necesarias para una combustion util y limpia, se debe agregar que como en toda reaccion
quimica los reactantes deben estar en proporciones determinadas para lograr que las
reacciones se completen hasta los niveles esperados. Esto significa que si la combustion
debe ser completa, es decir hasta que se agote totalmente el reactivo combustible, éste
debe ser adecuadamente mezclado con cantidades especificas de aire u Oxigeno en el
lugar de combustion (llama). Existen aplicaciones industriales en que se desea que la
combustién sea incompleta trabajandose en ese caso con defecto de aire. En el otro
extremo, si sobra oxigeno o aire, respecto del combustible, la reaccién es completa. Sin
embargo, se eliminard al ambiente una mayor masa de gases provenientes de la
combustién, limpios pero llevandose mas calor que lo necesario. Casi independientemente
del tipo de combustible, siempre que sea de los de uso mas corriente, se ha comprobado
que la combustién mas limpia y la operacién mas eficiente del proceso de combustion se
logra cuando el exceso de oxigeno en combustiéon alcanza algo menos que el 2% en

volumen del necesario para una reaccién estequiométrica.’

" Curso de Hornos Foster Wheeler Iberia, Diciembre 2007
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2.5.1 Combustibles tipicos

Los combustibles industrialmente mas empleados son sdlidos, liquidos y gaseosos. Entre
los solidos se cuentan el carbon, la madera y el coque. Entre los liquidos, generalmente
provenientes del petréleo, se pueden mencionar kerosene, diesel y petréleo combustible N°
6 como los mas usados en instalaciones industriales. Entre los gases existe una gran

variedad siendo el gas natural el de mayor uso.

Cada uno de estos combustibles impone condiciones especiales tanto a los quemadores
como a los hornos en que se consumen. Mientras los quemadores y hornos para solidos
introducen caracteristicas muy diferentes al resto, para liquidos y gases los equipos resultan
s6lo con leves diferencias al menos desde el punto de vista descriptivo. Naturalmente, las
especificaciones para el disefio o seleccién de los equipos dependen de si se usara un

combustible liquido o gaseoso 0 ambos.

A continuacidon se muestran valores tipicos de poderes calorificos de algunos de los

combustibles anteriormente mencionados:

Poder calorifico Poder calorifico

Inferior [keal/m’] Superior [kcalm’]

Gas natural

LPG 23.303 25.308
Poder calorifico Poder calorifico
Inferior [kcal/kg] Superior [kcaikg]

Destilado N 7425 7.863

Destilado N2 7.983 8.659

Fuel N°5 9.005 0462

Fuel N°6 0.646 9.830

Tabla1. Poderes calorificos tipicos.
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2.5.2 Descripcién de variables

Presion del combustible

La presién con que llega el combustible al quemador, tanto para combustible gaseoso como
liquido, es la variable que permite asegurar una mezcla adecuada entre el combustible y el
aire, para realizar y mantener la estabilidad de la llama y asegurar una correcta combustion
en el quemador. Variaciones en la presion del combustible, se pueden producir por
problemas de operacion o suministro del combustible, o por un cambio importante en la

composicion de éste.

Mantener la presién del combustible dentro del rango de disefio, es un parametro de suma
importancia en la operacion del horno, debido a que un aumento de ésta, causa un aumento
en el flujo de combustible y por tanto, un aumento del flujo calérico, lo que puede producir
dafios tanto en los quemadores como en los componentes del horno. Si el aumento es muy
significativo, se puede producir el apagado de la llama debido a una mezcla aire/combustible
insuficiente. Por el contrario, la disminucion de la presién del combustible, se traduce en una
disminucion de su flujo, lo que eventualmente, también puede causar el apagado de la llama

en el quemador o el corte del flujo de gas, debido la activacion del sistema de seguridad.

Si la densidad del combustible y por tanto, el poder calorifico decrecen, serd necesario
aumentar la presién para aumentar su flujo y obtener la cantidad de calor requerido. De la
misma forma, si aumenta la densidad y por tanto la poder calorifico sera necesario reducir la
presién del combustible. Al disminuir la presion del combustible, también disminuye la
energia con que se mezcla el aire con el combustible lo que produce cambios en la llama,
tanto en su forma como en su color. Este es un sintoma inequivoco que permite a los
operadores detectar fallas o variaciones en la presion del combustible. Para los
combustibles liquidos, un cambio en su presion afecta el flujo de combustible atomizado,

registrandose los mismos fenémenos en la llama que para el caso del combustible gaseoso.

Para combustibles gaseosos y quemadores comerciales los valores tipicos de presion

alcanzan los 1,0 a 2,1 kgf/lcm2g, mientras que para combustibles liquidos, la presion de
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disefio en el quemador alcanza tipicamente los 7,0 a 10,5 kgf/lcm2g. En los pilotos de los

quemadores, la presion utilizada en el combustible gaseoso, es de 0,35 a 1,05 kgf/cm2g. 8

Temperatura del combustible

Como regla general, la temperatura de los combustibles gaseosos debe permanecer
siempre bajo la temperatura de autoignicion. Por esto, las temperaturas tipicas del gas
combustible se encuentran entre los -3 y 82°C en el momento de ingresar a la camara de
combustién. La temperatura del combustible se debe especificar en conjunto con el tamano
y diametro de orificio de la boquilla del quemador, ya que cualquier variacion de ella, cambia
la densidad del gas lo que afectara la presion y volumen del flujo de combustible a esa
presién. Asi, a mayor o menor flujo de combustible, mayor o menor sera el flujo calérico
entregado al horno, lo que traera las consecuencias ya descritas para el caso de aumento o

disminucion de la presion del combustible.

En forma simplificada la densidad de un gas se puede expresar como:

_P-M
PTRT
Donde:

P : Densidad del gas, (kg/m3).

P: Presion del gas, (kgf/im2).

M: Peso molecular del gas, (kg/kmol).
R: Constante universal de los gases

T: Temperatura del gas, (K).

De esta forma es facil visualizar que un aumento de la temperatura, a presion constante,

disminuye el valor de la densidad del gas.

8 Manual de Hornos de enap refinerias.
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Para los combustibles liquidos, la temperatura es usada para controlar la viscosidad de
estos. La mayoria de los fabricantes recomiendan viscosidades de 43 cSt (4,3x10-5 m2/s)
en el atomizador. Por ello las lineas de combustibles deben estar bien aisladas para
mantener su temperatura, en especial cuando se utilicen combustibles muy viscosos, como
el fuel oil N° 6.

La eleccién del combustible para un horno de procesos depende de numerosos factores que
es necesario considerar. Entre estos se incluyen disponibilidad, confiabilidad del suministro,
el costo relativo y la existencia o disposicion de algun subproducto del proceso que tenga

valor como combustible.

2.6 Precalentadores de aire

Los precalentadores de aire como el de la figura 5 tienen por objetivo calentar el aire
de combustion para disminuir el consumo de combustibles. Existen diferentes formas
de precalentamiento, una de las cuales consiste en aprovechar parte del calor de los
gases de combustiéon (tipo directo). Cuanto mas caliente se encuentre el aire de
entrada, mayor sera la cantidad de calor disponible para transferir al fluido de
proceso que se desea calentar, resultando en una economia de combustible y en un

aumento de la eficiencia del horno.

Gas de combustivn caliente
(del horne)

Aire Caliente
(af herna)

Aire frie

Gas de combusticn firie
fa ehbimenca)

Figura 9 .Precalentador de placas
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2.7 Eficiencia del horno.

El valor de la eficiencia esta dado por cuan bien se aprovecha el calor entregado por el
combustible, independiente de lo que se requiera calentar. Formalmente se define como el
calor total absorbido dividido por el total de calor entregado por el combustible. El calor
absorbido es igual al total del calor entregado menos las pérdidas totales de calor del
sistema. Dentro de las pérdidas de calor se cuantifican y asumen, las pérdidas de calor por
los gases de combustidon que escapan por la chimenea y las pérdidas de calor que se
producen a través de las paredes del horno (calor radiante perdido), respectivamente.
Naturalmente, si se conocen acertadamente otros items de pérdida o aportes, estos podrian

ser también incluidos en las expresiones para la eficiencia.

Cuando se conoce el calor utilizado en el proceso, la expresion para la eficiencia es la

siguiente:

n= QABS/
QCOM BUSTION

Los estudios de hornos en funcionamiento demuestran que las perdidas de calor en las

paredes del horno oscilan entre un 1-5 % del calor de combustion.®

o Manual de Hornos Enap Refinerias Aconcagua
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3. Descripcién del Horno B-130

El horno B-130 es parte de la unidad de proceso de Topping y Vacio I, la funcion principal es
incrementar la temperatura del crudo proveniente del tren de precalentamiento desde 286 °C
a 362°C, para alimentar columna fraccionadora E-130 donde el crudo es destilado
obteniéndose diferentes subproductos como: LPG, (gas licuado de Petrdleo), Nafta,

Kerosén, Diesel, AGO (Gas oil atmosférico).

3.1 Clasificacion

El horno b-130 es un horno del tipo cilindrico vertical, con quemadores en el piso en la parte

central del horno como se puede apreciar en la figura 8.

HORNC B-130

e = =
SOPORTE DE
TUBOS

GULA
M=y
ZONA B
RADIANTE

GUIRINFERIOR

| Quematores | | REFRACTARIO

Figura N° 10. Esquema de Horno B-130

1% |ngenieria Basica de Topping 1, afio 2007
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3.2 Elementos del horno

El Horno tiene una caja circular en la seccidn radiante con 16 quemadores combinados
de fuel gas y fuel oil, y un quemador central de gas residual del tope de la torre de vacio.
El serpentin de crudo esta compuesto por cuatro pasos de tubos verticales, en las
ultimas 5 horquillas tiene una inyeccién de vapor de media (#150), como vapor de

dispersién, para asegurar un flujo turbulento al interior del serpentin.

Los serpentines estan sujetos con soportes en la parte superior y guias en la parte
inferior. En la parte superior tiene la zona de conveccion rectangular, compuesta por
tubos de proceso (4 pasos de 12 tubos cada uno), seccién de vapor (3 pasos de 12
tubos cada uno) y vapor recalentado. El fluido de proceso entra en la zona de

conveccion y luego pasa a la zona de radiacion (crossover). La chimenea se encuentra

sobre la zona conveccion."

El Calor generado por los quemadores a exceso de aire y pérdida de carga normal es de

2,15 MM Kcal/hora con un minimo de 0,9 MM Kcal’hora y un maximo de 2,69
MMKcal/hora.

HORSD B-130
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Figura N° 11. Esquema de distribucion de serpentin y quemadores de Horno B-130

1 Ingenieria Basica de Topping 1, afio 2007
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Figura N° 12 Esquema de los serpentines N° 1 y N° 2 del horno B-130
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Figura N° 13 Esquema de los serpentines N° 3 y N° 4 del horno B-130
3.4 Combustion

La combustion del horno se efectua en la parte inferior del horno en la zona radiante donde
en primera instancia fue creado para que fuera utilizado con fuel oil pero hoy en dia se utiliza

fuel gas con entrada de emergencia de fuel oil solo en caso de emergencia.
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3.5 Precalentador de aire

El horno B-130 tiene un precalentador en comun con el horno b-51como se puede observar
en la figura 10, este precalentador es de placas y su funcion es calentar el aire de
combustién para disminuir el consumo de combustibles para ambos, esta constituido por
elementos de chapas de acero, en forma de cajas, dispuestos uno al lado del otro, cada uno
de ellos con cubiertas laterales para la entrada y salida de aire con espaciadores interiores y
exteriores para mantener la distancia correcta entre placas y los elementos adyacentes y
actuar simultdneamente como guias de las corrientes gaseosas, utilizandose un sistema de
tiraje balanceado. En este se utiliza tanto la configuracion de ventilacién del tiraje forzado

como la del tiraje inducido.

Un ventilador para forzar o empujar el aire de combustion hacia el horno y un ventilador
inducido para introducir el aire hacia la zona de combustion. El ventilador es instalado a la

salida de la chimenea de forma que “tire” o aspire el aire a través del horno.

BN 00 )

T,

Figura 14 .Disposicion precalentador
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3.6 Datos de variables tipicas

Se recopilaron datos de diferentes dias comprendidos 1 de noviembre y el 23 de noviembre
del afio 2009 de las variables tipicas. A continuacién se senalan los valores minimos,

maximos y promedios de las variables mas importantes tanto del crudo, combustible vy

vapor:

Crudo min max promedio
t° entrada (°c) 276,388 276,892 276,579
t° salida (°c) 372,905 374,189 373,476
flujo(m3/dia) 7299,779 | 7523,103 | 7423,151
presién entrada (bar) 12,025 12,560 12,263
presion salida (bar) 2,800 2,870 2,832
Tabla 2.Datos tipicos crudo
min. Max promedio
Flujo combustiéon (MM3/dia) | 34,444 36,640 35,556
t° gas combustion(°c) 374,961 | 375,461 375,181
t° entrada comb (°c) 19,000 23,000 20,389
t° entrada aire(°c) 16,461 42,239 32,122
exceso salida 3,794 5,093 4,654
Tabla 3.Datos tipicos combustion
Vapor min. Max promedio
flujo(kg/hr) 4499,323 | 4537,723 | 4518,399
t° entrada(°c) 147,000 147,000 147,000
t° salida(°c) 413,607 414,316 413,857

Tabla 4.Datos tipicos vapor

Donde podemos observar que las variables de los diferentes flujos no tienes mucha
variacion, por lo que se tomaran datos del dia 7 de noviembre del 2009 los cuales se

muestran a continuacién en el siguiente esquema:
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Presian(Bar) 3,520
Temperatura(c) 147,000
Flujo (Kg./HR) 4492 336
Vapor

GASES COMBUSTION

Ta2(°c) 335

Presion(Bar) 3,300
Temperatura(®z) 4040
Flujo (Kg/HR) 4482,336

ZONA CONVECCION

I\

| CORRIEMTE DE PROCESO "CRUDO"

Vapor t:?>

tc2(oc) a3
%2 0,74
P2 24

masa [ Kg/HR) | 292930 ZONA RADIACIO
Tel(ec) 276 4 . v
AP 20 ‘
%1 0,26
P1 125

2441

Figura N°15.Datos del horno

EXCESO | 14%

T°(°C) | 240

CORRIEMTE DE PROCESO "CRU@

Donde ademas se consta de datos entregados del departamento produccion el cual informa

que la eficiencia es 87% durante el mismo periodo de tiempo.
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Mas informacion en anexo a.

Figura N° 16 Horno B-130
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4. Balances de masa y energia

Se definen dos subsistemas para efectos de calculos de balances, el primero asociado a la
combustién y el segundo al proceso de calentamiento de fluidos, ambos conectados
mediante la transferencia de calor. La interaccion con el medio se considera a través de las

perdidas de calor.

El esquema del proceso es el siguiente:

Q PERDIDAS

-

COMBUSTION GASES

i

COMBUSTIBLE

Q ABSORBIDO

VAPOR
VAPOR

ABSORCION
CRUDO

Ll
i

Figura N° 17.Esquema de balance

La eficiencia sera determinada por la cantidad del calor liberado del combustible que fue

verdaderamente absorbido por el crudo

n= QABS/
QCOM BUSTION
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4.1 Combustion
Para el caso del combustible se consideraron las siguientes reacciones quimicas:

1.-CH,, +20,, - CO,, +2H,G
7
2.-C,Hq, +§O29 — 2C0,, +3H,0
3.—C;H,g, +50,; > 3CO,, +4H,0
13
4-nC,H,, +EO2g —4CO,, +5H,0
5.—nCgH,,, +80,, - 5CO,, +6H,0

3

6.~ SH,, +2 0y = 80, +H,0
1

7.-CO, +20;, > Oy,

8—H2+%OZ—>H20

Considerando % de exceso de aire y una conversion del 100% para todas las reacciones

Luego de este analisis se realizaron calculos de balances de energia para el combustible,

donde se utilizo las siguientes formulas para calculos de entalpias:

(1)Q=AH zzFi%ﬂ ,Hi%d (t)_ZFientHient(t)

(2) H,(t)=H,(25°C)+ [cpt
25

Donde las constantes consideradas para las capacidades calorificas y entalpias se

encuentran en detalle en el anexo B."?

12 Introduccion a la Termodinamica Quimica, Smith Van Ness
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4.1.1 Resultados

Los calculos se desarrollan a partir de un conjunto de variables y parametros tipicos del

funcionamiento del horno, de acuerdo a lo descrito en el capitulo 3 los cuales corresponden

al dia 07/10/2009.Los datos de entrada utilizados fueron los siguientes:

Fuel gas

2,7

2421,64

14

240

335

Composicion del combustible

CH4 52,09
C2H6 18,68
C3H8 16,17
C4H10 4,81
C5H12 1,28
H2 2,90
H2S 0,04
N2 2,98
CO 0,66
02 0,38

Tabla 5.datos combustién para balance de masa y energia

Donde se tomara el sistema como una caja negra como se puede observar en la siguiente

figura:

Gases de combustion

CAMARA DE COMBUSTION

3

Combustible

Aire

Figura N° 18. Sistema de combustion.
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El balance de masa se expresa:

Corriente

compuesto

2421,640 45107,270 | 47526,096
20 240 335
%P/P

52,089 0,000 0,000
18,676 0,000 0,000
16,174 0,000 0,000
4,813 0,000 0,000
1,280 0,000 0,000
2,904 0,000 0,000
0,040 0,000 0,000
2,982 76,687 72,929
0,663 0,000 0,000
0,379 23,333 2,720
0,000 0,000 0,004
0,000 0,000 10,817
0,000 0,000 13,530

Tabla 6.Compocision ,flujos y temperaturas para balance de masa y energia.

Posteriormente se realizaron los balances de energia para obtener el calor de combustion:

2421,64

Temperatura (°c 20

Kg mol H1(Kj/hr)
CH4 52,089 78,642 -5884788,257
C2H6 18,676 15,041 -1267723,257
C3H8 16,174 8,881 -935538,444
C4H10 4,813 2,005 -253407,454
C5H12 1,280 0,430 -63522,542
H2 2,904 34,809 -9038,807
H2S 0,040 0,029 -599,906
N2 2,982 2,578 -675,110
CcO 0,663 0,573 -63475,822
02 0,379 0,287 -75,333
Total 100,000 143,274 -8.478.844,931

Tabla 7.balance de energia combustible.




45107,270
Temperatura(°c) 240
compuesto %P/P Kgmol H2(Kj/hr)
02 23,313 328,648 |2239595,421
N2 76,687 1234,844 |7944957,618
Total 100,000 |1563,492 |10.184.553,04

Tabla 8.balance de energia aire.

47526,096

Temperatura 335

Compuesto %P/P Kmol H3(Kj/hr)

CO2 13,530 146,110 | -55320947,22
N2 72,929 1237,422 | 11637200,66
H20 10,817 285,374 |-65786121,4

02 2,720 40,396 404225,8294
S02 0,004 0,029 -8069,358262
Total 100,000 1709,330 -109.073.711,48

Tabla 9.balance de energia gases de combustion.

| CALOR DE COMBUSTION |-26,48 | MMKCAL/HR

Se calculo ademas el calor por perdidas considerando un 2% del calor de combustion:

| CALOR POR PERDIDAS [-0,53 | MMKCAL/HR




4.2 Calentamiento de crudo

Se busca determinar el calor absorbido por la corriente de proceso que circula por los tubos,
a partir de los gases calientes de la combustidén. Para esto se dispone de las condiciones de
entrada y salida como: temperatura del proceso, presiones, fracciones de vapor y
densidades, de tal forma que por medio de graficas de entalpias se determina el calor

absorbido por el crudo .El método de calculo es el siguiente:

QABS =AH =H SALIDA — H ENTRADA

H ENTRADA — HSALIDA = HLIQ : XLIQ ‘F+ HVAP : XVAP -F

Donde:

X, = fraccion molar del liquido.

liq
X g = fraccion molar del vapor.

Tanto la fraccién de vapor como la de liquido dependeran de la temperatura, presién y

grados API del crudo.
Xiig = X(T,P, API)
Xeap = X(T,P,API)

Hyue = H (T, factor decaracterizacion)

Donde MABP (Mean Averge Boiling Point) es el valor medio entre la temperatura el punto de
rocio y el punto de burbuja del crudo, asi la entalpia MABP depende de la temperatura

media de ebullicién y el factor de caracterizacion.

Donde factor de caracterizacion es un indice del crudo de acuerdo al método desarrollado

por UOP (Universal Oil Product), el cual se basa la relacion K=TB */S donde TB es el punto
de ebullicién molar promedio en grados Ranking (°F absoluto) y S es el peso especifico a
60°F.

Factor decaracterizacion = f (T,,ge, API).
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El método se puede representa

DATOS : PRESION

r en el siguiente esquema:

Fraccién de vapor (hysis) T° PROCESO P

CALCULOS Y GRAFICAS:

l

Fraccion de vapar

T mean sverageboing poin

!

—

Graficas H mean average boiling point

e

RESULTADO:

Figura N° 19 .Esquema metodologia crudo

37



Propiedades fisicoquimicas y termodinamicas del crudo

Para poder predecir las fracciones de vapor y entalpias en cada corriente, se recurrié a
graficas de fracciones de vapor, estas fueron extraidas de las bases del programa hysys a
diferentes presiones de funcionamiento, y densidades de crudo tratadas como grados API
De esta forma fue posible para un conjunto de API y presiones, correlacionar las fracciones

de vapor en funcion de la temperatura, de la forma:

Fraccion de vapor

F.V £ 4E-09 % +(0,0048)T £ 0,3592
T 1.2 R? = 0,9903 l
(]
g 11
o o :
: ¢ ~ ze:-le? ica (S J
(] olinomica erie
T 04- /
5
‘s 0,2
®
I: 0 T T T
0 200 400 600 800

T° proceso (°c)

Figura N° 20 .Fraccion de vapor en funcion de la temperatura de proceso.
F.V=A*T?+B*T+C
Donde:
A=4E-07-P-5E-06
B=-1E-05-P?>-9E - 05- P +0,0053
C=-863E-04-P°+24E-02-P?-177E-01-P-2,43E-01
El detalle de los factores A, B y C se encuentran en el anexo 3.
P=Presi6n de corriente de proceso (crudo)

T = Temperatura de proceso (crudo)

F.V= Fraccion de vapor (molar)
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Con las correlaciones de fracciones de vapor se procede a determinar las variables
auxiliares de temperatura media de ebulliciéon y factor de caracterizacion del crudo,
necesarias para poder determinar las entalpias de las fracciones liquidas y vapor a la

temperatura media de ebullicion de cada corriente.

Donde el factor de caracterizacion depende de la temperatura mean average Bowling point y

el grado API como se puede apreciar en la figura 20.

CHARAGTERIZATION FACTOR
¥s BOILING POINT AND GRAVITY

Grado API

Factor de caracterizacion

T° mean average boiling point

Figura N° 21 .Factor de caracterizacion

Donde la temperatura mean average Boiling point esta definida por la siguiente ecuacioén:

T _ (TROCIO +TBURBUJA)
MABP 2

Por lo que se obtuvo la correlacion del factor de caracterizacion para un API de 30:

Factor de caracterizacion: 1E —06-T,’,z» —0,0052-T,, 0 +8.9365

Luego a través de las graficas de las entalpias de vapor y liquido proporcionadas por
informacion bibliografica como la figura 21, las cuales dependian de la temperatura mean

average Boiling point ,temperatura del proceso, factor de caracterizacioén y presion del crudo.
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H (BTU/LB)

H (BTU/LB)

o 00 OO0 kol

Figura N° 22. Entalpias de liquido y vapor de crudo

Se logro correlacionar las entalpias para el vapor y el liquido en funcion de los distintos
factores de caracterizacion y temperaturas MABP a distintas temperaturas y presiones, del

tipo: H, =A-T?+B-T+C

H(BTU/LB)

entalpia vapor a 10 bar y factor 11
Hv=0,0002T? + 0,3564T + 127,2

R?=0,9996

1000

800

600 —e— Serie1

400 Polindbmica (Serie1)

200 -

0 ‘ ‘
0 500 1000 1500
T°(°C)

Figura N° 23.Entalpia vapor a condiciones fijas.
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Donde:
H,, = Entalpia del vapor (btu/lb)

T =T ° proceso(°c)

Se correlacionaron los valores de A, B Y C, los cuales dieron funciones a distintas

presiones del tipo:

A=d
B=f-P+g
C=h-P+i

Donde:
P= presion del crudo

d,f,g,h,i son constantes

Luego de calculadas las entalpias a los distintos valores de temperaturas MABP utilizando la

temperatura del crudo se interpolo a la verdadera temperatura MABP del crudo, para

posteriormente interpolar al valor real de factor de caracterizacion.

Y para el liquido:

ENTALPIA A T°MEAN BOILING POINT Y FACTOR

DE CARACTERIZACION 11
y = 0,0002x2 + 0,3625x - 0,0824

2 _
800 R = 0,9999
& 600 /
J .
5 400 —e— Serief
'é ——Polinémica (Serie1)
I 200
O T T
0 500 1000 1500

T°(°F)

Figura N°24. Entalpialiquido a condiones fijas

H =AT2+B-T+C

Donde A, B y C son constantes dependiendo del factor de caracterizacion.
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H_ =Entalpia del liquido (btu/lb)

T = Temperatura del proceso (°c)

Donde:
H, =Entalpia del liquido (btu/Ib)
T =T ° proceso(°c)

Luego de calculadas las entalpias a los distintos valores de temperaturas MABP utilizando la
temperatura del crudo se interpolo a la verdadera temperatura MABP del crudo, para

posteriormente interpolar al valor real de factor de caracterizacion.

Detalles del calculo en €l anexo C.4.2.1 Resultados

Para el balance de energia del crudo (corriente de proceso) se constaba con los siguientes

datos:

Corriente Entrada Salida
12,517 2,880
529,5 703,3
29 29
645788,704 |645788,704

Tabla 10.Resumen datos de entrada crudo.

De las correlaciones de hysys para las fracciones de vapor y pesos moleculares las cuales

se encuentran en detalle en el anexo C, se obtiene:

Corriente Entrada Salida
790,446 704,290
0,256 0,738
71,114 134,561
266,862 448,338
12,374 12,053
54308,119 |296033,240
591480,585 |349755,464
291,310 408,887
371,901 478,794

1,45E+07 1,33E+08

Tabla 11.resumen resultados crudo

Luego a través de datos de entalpia y correlaciones se logro obtener:

| CALOR ABSORBIDO POR EL CRUDO  [22,047

| MMKCAL/HR




Para el vapor se contaba con los siguientes datos:

Corriente Entrada Salida
Presion(Bar) 3,520 3,300
Temperatura(°c) 147,000 404,0
Flujo (Kg./Hr) 4492,336 4492,336
Tabla 12.datos de entrada vapor.
Corriente Entrada Salida
Entalpia vapor (Btu/lb) 2764,253 3289,105
Tabla 13.entalpias vapor entrada y salida
| CALOR ABSORBIDO POR EL VAPOR  [0,56 | MMKCAL/HR
4.4 Eficiencia

Posteriormente y en presencia de los datos recopilados y proporcionados disponibles por la

empresa se pudo determinar la eficiencia del horno:

CALOR DE COMBUSTION -26,48 MMKCAL/HR
CALOR POR PERDIDAS -0,53 MMKCAL/HR
CALOR ABSORBIDO POR EL CRUDO |22,05 MMKCAL/HR
CALOR ABSORBIDO POR EL VAPOR 0,56 MMKCAL/HR

Tabla 14.calores para eficiencia

|EFICIENCIA [85% |
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5. Validacién de balance de masa y energia

Para verificar los resultados obtenidos en los balances, se realiza el analisis a través de
los siguientes métodos:
¢ Calor absorbido por el crudo, a través del analisis de los calores intrinsecos del
horno como son calor de radiacién y conveccion.
o Através de métodos estandarizados utilizados por la empresa, como son el API
560 y el software HTRI.

5.1 Analisis de zonas internas

Se realizo un analisis de las zonas intrinsecas del horno con el fin de corroborar el calor

absorbido por el crudo

5.1.1 Zona de radiacion

En la zona radiante, el calor total absorbido por el crudo es a través del mecanismo de
radiacion, pero también existe un nivel apreciable de conveccion como podemos

apreciar en la siguiente ecuacion:

QZONA RAD — Qrad + Qoonv

e Calculo calor radiante

Las ecuaciones de Lobo-Evans son una aproximacion tedrica mas exacta de las
ecuaciones de Wilson-Lobo-Evans, y su uso es comun en el disefio final de la seccion
radiante del horno.

El método considera los gases calientes en la camara de combustion como un cuerpo
radiante y los tubos como plano frio de absorcién de radiacién. EI movimiento de los
gases alrededor de los tubos se considera en los coeficientes de transmision de calor

por conveccion.



El cual la ecuacion para determinar el calor de radiacion:

Qui =173-10%a- A, -F, (T} -T')
Donde:

Q.4 = Calor Absorbido por radiacion, Btu/hr

a = Factor de efectividad

A, = Area plano frio, ft2
F . = Factor de intercambio de radiacion desde los gases calientes
T, = Temperatura de los gases de combustion, °R

T, = Temperatura de superficie metalica de tubos, °R
Donde se constaba con los siguientes datos, extraidos desde la operacion:

914 °C
Temperatura de metales (Tw) 448 °C
Tabla 15.temperaturas para radiacion.

Factor de efectividad, alpha (a):

Debido a que el banco de tubos no absorbe todo el calor irradiado al plano frio, se utiliza un

factor de efectividad de absorcion, el cual se utiliza para corregir el area del plano de frio,

dependiendo de la disposicion de los tubos. El cual depende de la distancia centro a centro

de los tubos y el diametro de estos, y ademas de la disposicién de ellos frente a la pared

refractaria como se puede apreciar en la fig.n° 25
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Absorption efficiency of the tube banks

LO-%- - M-
K\\% g Homew —x--x__xnx_x_x

A B
. A A
i A
AN TA X, Tatal Two Rosws
09+ " i
Alpha . S
Factor .S A
l\ £ Tatal One Row
06+ \‘\
\‘\
l'\
FY A Direct One Row

07

TR VAR TAR TR T gfn;‘ %)
(Center to Center)/(Tube Dia)‘

Figura N° 25. Factor de efectividad

Donde se debe utilizar las curvas que corresponda segun la siguiente tabla:

Una sola pared refractaria Uso total de una fila (A)

Dos filas delante de la pared refractaria Uso total de dos filas(x)

De doble cara Uso directo de una fila (A)

Tabla 16.curvas factor de efectividad

Los datos disponibles son:

distancia centro a centro de tubos 254 |mm
diametro de tubos 141 |mm
Tabla 17.datos para calculo de factor de efectividad

Utilizando la curva correspondiente a una sola pared refractaria, se obtiene a=0,91



Area de plano frio, A :

La superficie normal de absorcién de calor de un horno de procesos consiste en una serie
de tubos paralelos. Para el caso de un horno disefiado donde los tubos son calentados por
la llama desde un solo lado, los tubos se posicionan normalmente, frente a la pared
refractaria. Parte de la radiacion de los gases calientes impacta directamente en los tubos,
mientras que el resto pasa por entre los tubos y es irradiada de vuelta al hogar por la pared
refractaria, donde parte es absorbida por los tubos. En el caso en que los tubos sean
calentados por ambos lados, esto es, cuando los tubos son ubicados en el centro de la

camara de combustién, estos absorben directamente la radiacién por ambos lados.

El expresar el area de los tubos como un area plana equivalente, simplifica el calculo de la
cantidad de calor por radiacién absorbida. El area plana fria calculada, corresponde al area
de un plano que pasa por la linea central de los tubos del horno, si los tubos estan
posicionados en un plano curvo, como en los hornos cilindricos verticales el ancho del plano
sera la distancia entre las lineas centrales de los tubos, multiplicada por el numero de tubos.

El largo del plano es igual al largo de los tubos expuestos a la radiacion.

Para tubos calentados por un lado:

ACP = NTubo ’ Srubo ’ I-Tubo

Para tubos calentados por los dos lados:

A\CP = 2 ’ NTubo ’ S|'ubo ’ I-Tubo

Donde:

N+ = Numero de tubos por fila
S, = Espaciado entre tubos, pie

Lo = Largo efectivo de tubos, pie
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Para nuestro caso se contaba con los siguientes datos y teniendo presente que los tubos se

encuentran ubicados en el borde de la camara como se puede apreciar en la figura 26:

numero de tubos 96
distancia centro a centro de tubos 254 mm
largo efectivo 12.597 m
Acp 3306,299 pie2

Tabla 18.calculo de area del plano frio

Figura 26.Tubos de horno b-130
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Factor de intercambio, F:

El factor de intercambio F nos da la fraccion de calor disponible por radiacién de la llama

que realmente se absorbe por la superficie fria de los tubos, el cual depende de la

emisividad del gas y la proporcion de la superficie refractaria al area plana frio, como se

puede apreciar en la figura 27.

Donde A%A:p :

F
Factor

Overall radiant exchange factor, F

0.9

0.3

[

0.1

a G e X

m\

< G w X

<« W e ox

< oo

< g

« Gk
< 9w

5

'.4

Gas Emissivity

i

it
=
V- R ; X Awiadcp =T
v Y
B A Awag =S
= g
B
& Awisbcp =3
W AwiAdcp =1
¥ Awisdcp =1
6 7 O awikbep=o

Figura N° 27. Factor de intercambio.

Es la razén entre el area fria equivalente, a

(A, ).Donde A, se puede describir como:

Ay = Az =P

Donde:

A, : El area efectiva de refractario, [pie2]

A : El area total refractaria, [pie2]

Acp, y el area efectiva de refractario

El area total refractaria, A 5, es simplemente, el area total refractaria expuesta de la seccion

radiante del horno.
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Luego se correlacionaron las distintas curvas de proporciones de superficie refractaria a

plano frio, mostradas en la figura 28 en funcién de la emisividad para poder calcular el factor

de intercambio, como se muestra en el siguiente grafico para una proporcion A%Ac =1.
P

Factor de intercambio

0,80 F = -0,7972E? + 1,5578E+ 0,0526
0,70 | R? = 0,9997

0,60
0,50

—e— Serief

0,40 L ]
0.30 vl —— Polinémica (Serie1)

0,20
0,10
0,00 ‘ ‘ ‘

0 0,2 0,4 0,6 0,8

Factor de intercambio

emisividad del gas

Figura 28.Factor de intercambio correlacionado
Donde:
E=Emisividad
F=Factor de intercambio

Como podemos apreciar estas graficas son del tipo ax  +b x+c

Por lo que se correlacionaron los distintos valores de a, b, ¢ obteniendo de esta forma el

factor de intercambio por medio de la emisividad del gas:

Aw/oAcp 0,23
A -0,31
B 1,14
C 0,03
emisividad 0,63
Factor de intercambio | 0,62

Tabla 19.calculo factor de intercambio
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Teniendo presente los siguientes datos:

o 0,911
Acp 3306,299
Aw 685,224
Ar 3697,139
Diametro sin refractario | 8205
Largo con refraccion 13325
Aw/oAcp 0,23

pie2
pie2
pie2
m
m

Tabla 20.calculo relaciona rea refractaria a area del plano frio

Emisividad del Gas

La emisividad de los gases calientes en el horno depende de la presion parcial de los gases

(P), la longitud media del rayo radiante (L) y de la temperatura de equilibrio del gas en la

seccioén radiante.

La temperatura de equilibrio del gas es la temperatura después de que la llama ha dado

todo su calor a los tubos. Es la temperatura a la que entran los gases en los tubos de

choque de la seccién de conveccion (Tg).El valor de la emisividad del gas se obtiene:

Gas Emissivity

0ir

e
B
061 B N or. S K
TR B b
TR W Ty
RTR A .Y
05+ A ,:Q,' ',v E-D .
oy 1&::&'_1*‘43 A 1400°F
Gas  04f LI LA R
il : R R, A
Etnissivity v g,ﬁ}v JER A 1B00°F
PSS 1 JPcy
03 ’37
B4 2000 °F
0.2.{15:/']3 b
01 ¥ 400°F
1 Y S|
ki 10 20 30 40 5 o O 2800
PL, At ft

Figura N°29.Emisividad del gas.

Se correlacionaron las curvas a los diferentes valores de tg entregando graficos de la

siguiente forma:
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0,70

Emisividad delgas a Tg

E=-0,0104PL?+0,1272PL+ 0,1936

R2=0,9906

EMISIVIDAD

0,20

0,60
0,50
0,40
0,30

—e— Serie1

Polinédmica (Serie1)

0,10

0,00

Figura N°30. Emisividad del gas a tg.

Donde podemos apreciar que son curvas del tipo ax? +b x+c

Por lo que se correlacionaron los distintos valores de a, b, ¢ obteniendo de esta forma la

emisividad del gas por medio de la Tg:

Tg° 914,36
A -0,01
B 0,12
C 0,23
PL 7,20
Emisividad 0,63

Tabla 21.calculo emisividad
Presion parcial de CO2 y H20:

Los componentes en los gases que contribuyen significativamente a la emisién radiante son

el diéxido de carbono y el agua, la suma de estos son todos los que se consideran. La

presién parcial de un componente del gas en atm es el porcentaje de volumen fraccion

molar de dicho componente.

Los valores resultantes de los balances de masa:

PRESIONES PARCIALES

CO2 0,077 JAtm
H20 0,15 |Atm
PPCO + PPH20 0,227 |Atm

Tabla 22.presiones parciales
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Longitud media del rayo radiante (L)

L es funciéon del angulo esférico que tiene un pie cuadrado de superficie absorbente con la
llama. Su valor se obtiene en funcién de las dimensiones del horno (largo, ancho y alto)

divididas por la menor de ellas en modo creciente. Los valores son:

Hornos tipo cabina
proporciéon de dimensiones

1112113 2/3*(volumen del horno)(1/3)

1-2-1a1-24

1-1-4 a 1-1-inf 1* Dimensiéon menor
1-2-5 a 1-2-inf 1,3* Dimensién menor
1-3-3 a 1-inf-inf 1,8* Dimension menor

Con dimensiones de cabina ,largo, ancho y alto en cualquier orden
Hornos cilindrico vertical
Largo/Diametro<2 (((L/D)-1)*0,33+0,67)*D
Largo/Diametro>=2 Diametro
Tabla 23. Formulas adecuadas para la longitud media del rayo radiante.

Teniendo presente que la relacién L/D<2 y que el horno es cilindrico vertical:

Largo (m) 12597
Diametro del horno(m) 8205
Largo /Diametro(L/D) 1,535
Mean Bean Lenght 31,674

Tabla 24.calculo de la longitud media del rayo radiante.

Temperatura del gas en la camara de combustion, T

Para una seccion radiante que se considera "bien mezclada", esta temperatura se supone
que es igual a la temperatura de salida de la seccion radiante, es decir, la temperatura
bridgewall. Se utilizara una temperatura igual a 904° capturada por el programa Pl el dia
7/10/20009.

Temperatura media del tubo de pared, T,

La temperatura de la pared del tubo depende de la temperatura del fluido de proceso y su
coeficiente de transferencia dentro del tubo, la resistencia térmica de la pared del tubo, el

flujo de calor, y las incrustaciones.
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La temperatura media de la pared del tubo utilizada sera la temperatura maxima de las

mediciones por el programa PI el dia 7/10/2009, la cual es 448°c.
¢+ Calor de conveccion

El calor absorbido en la zona radiante por conveccion esta dado por la ecuacion:
13
Qoonv = h A (Tg _Tm)
Donde:

h = Coeficiente de pelicula convectivo para los gases del horno

A= Area exterior de los tubos, ft2

Coeficiente de pelicula de transferencia de calor hc

Este valor no puede calcularse con precisidon, y normalmente es elegido por la experiencia.

La disposicion de los tubos, asi como el disefio de caja de fuego contribuye a este factor.

Disposicion de tubos Hc
Horizontales 1,5
Verticales L/D<2 2
L/D>2 3
Multiples 2,8

Tabla 25 .Valores tipicos de coeficiente de pelicula.

Teniendo en cuenta que el horno es de tipo vertical y los siguientes datos:

Largo 12597,00 (M
Diametro del horno 8205,00 |M
Largo /diametro 1,54

Tabla 26.relacion largo diametro para coeficiente de pelicula.

Utilizaremos un hc igual a 2.

13 www.heaterdesign.com




La absorcion total de calor en la seccion radiante

El calor total absorbido por los tubos de seccion radiante, ahora puede expresarse por la

siguiente ecuacion:
Qe =Q +Q,
Donde:

Q = calor radiante total transferido, Btu / HR
Q, = transferencia de calor radiante, Btu / HR
Q. = transferencia de calor por conveccion, Btu / HR

Obteniendo los siguientes resultados:

Qr 14,722 | Kcal./HR
Qc 2,437 | Kcal./HR
QR 17,159 | Kcal./HR

Tabla 27.Resultados absorcion total de calor en la seccion radiante.

Zona de Choque

La zona de choque es aquella a la que pertenecen las primeras filas de tubos de la zona de
conveccion, que escudan a los tubos restantes de la radiacion directa proveniente de la

zona de radiacion.

Radiacion directa en la zona de choque 6 bridgewall

Para calcular la transferencia de calor a los tubos de la zona de choque por radiacién se

calcula por la siguiente ecuacion, la cual posteriormente se suma a la zona de radiante:
Q.=17310°%a- A, -F,-(T/ -T?)

Donde:

Qs = Calor radiante transferido a los tetones, Btu/hr

a = Factor de efectividad
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A, = Area plano frio, ft2
F . = Factor de intercambio de radiacion desde los gases calientes
T, = Temperatura de los gases de combustion, °R

T, = Temperatura de superficie metalica de tubos, °R

Factor de efectividad relativa, a:
Dado que todo el calor radiante que deja la seccion de radiacion es absorbido por los tubos

de la seccion de choque, el factor de efectividad de absorcion relativa, a, para los tubos de

la zona de choque puede ser aproximado a 1.
El area de plano frio, A :

El area de plano frio para la seccién de choque es igual al area de plano frio de la primera

fila de tubos:

A\CP = NTubo ’ SI'ubo ’ LTubo

Donde:

N, = Numero de tubos por fila
S0 = Espaciado entre tubos, pie

L. = Largo efectivo de tubos, pie

Donde se contaba con los siguientes datos:

N° de tubos 36
Filas 3
Largo efectivo (m) 7316
Diametro(mm) 240
Acp 226,80

Tabla 28.calculo de area de plano frio de zona de choque.
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Factor de intercambio, F:

Las relaciones usadas para evaluar estos factores son las mismas usadas para la zona

radiante. La diferencia radica en que el término aAcp para las zonas de radiacion y de

choque se calculan independientemente, y se suman al calcular el factor de intercambio, F.

Asi, la ecuacion para A, se convierte en:

Au = Ao =@ Ace g + (@ Ace )
Y para A%A\: :

Ay Ay

a-Ap ((0( Acp )Rad + (a' Acr )Choque)

Donde:

A, : area efectiva de refraccion, ft2

A : area total refractaria, ft2

(aACP )Rad : Area equivalente de plano frio de los tubos radiantes, ft2

Donde los valores obtenidos son los siguientes:

Aw(pie2) 458,43

Ar (pie2) 3.697,14
(alfa *Acp ) radiante 3.011,91
(alfa *Acp ) choque 226,80
Aw/alfa*(Acp)total 0,14

Tabla 29.calculo de relacién del area de refraccion al area del plano frio total.

|Factor nuevo de intercambio \ 0,61 |
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Por lo tanto, la formula corregida para la transferencia de calor en la seccion radiante,

cuando la seccion de choque esta presente se presenta a continuacion:

QTot—rad = 1’73 1079 ((a : A:p >rad ’ F ’ (T94 _Tr:)—l_ (0{ ’ A\:P )Choque ’ F ’ (T94 _Tn"ll ))+ QC

QR(nuevo)(tubos) 16,77 | MMKcal/hr
gs (zona choque) 1,08 | MMKcal/hr
QR TOTAL 17,85 | MMKcal/hr

Tabla.30 resultados finales zona de radiacion.
Teniendo presente que el calor transferido por conveccion, Qc, en la zona radiante es el

mismo descrito anteriormente y no afecta la zona de choque

5.4.2 Zona de conveccion:

Para el analisis de la zona de conveccion se utilizo de igual forma el método de lobo Evans

para el calculo del coeficiente de global de transferencia de calor:
Q=U-A -LMTD
El area total de la zona de conveccion constara por el area propiamente tal del tubo, mas el

area de la superficie extendida que en este caso se utilizan tetones, por lo que la ecuacion

para el calculo sera la siguiente:

A’I’ otal — Aubos + AT etones

Los datos para el tubo liso son:

Diametro 0,460 Pie
Largo 24 Pie
Area tubo 34,882914 | pie2

Tabla 31.calculo del area de tubo.
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Y los siguientes datos para los tetones (figura 28):

Largo 1 plg

Diametro 0,5 plg

Area por teton 0,011 pie2/unidad

Tetones/metro lineal 1260

Area por metro lineal 13,744 pie2/m
100,555 pie2

Tabla 32.calculo area total tetones.

Figura 31.superficies extendidas tetones

La diferencia de temperatura media logaritmica (LMTD) estara dada por la siguiente

ecuacion:

Donde:
ATa= (T1-t2)
ATb = (T2-t1)

LMTD =

(AT
In

a

AT,

|

AT, —AT,
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En las cuales se contansta con los siguientes datos:

T1 1677,840 |temperatura de entrada de gases °F
T2 634,636 temperatura de salida de gases °F
(T1-T2) |1043,203 | Diferencia entrada /salida gases °F
Fluido Frio
t2 581 temperatura de salida de crudo °F
t1 529,497 temperatura de entrada de crudo °F
(t2-t1) 151,503 Diferencia entrada /salida crudo °F
Tabla 33.temperaturas para calculo LMTD
(T1-t2) 1096,841 Diferencia entrada gases / salida de crudo
(T2-t1) 105,140 Diferencia salida gases / entrada de crudo
Tabla 34.diferencias de temperatura para calculo LMTD.
R 20,26 | (T1-T2)/(t2-t1)
S 0,04 | (t2-t1)/(T1-t1)
FT 1 factor de correccion para LMTD
LMTD 423 °F

Tabla 35.calculo LMTD.
Donde los valores de R y S fueron obtenidos de la figura 17 la cual se encuentra en detalle
en el anexo D.

El detalle del calculo del coeficiente se describe a continuacion:

Vo= R,

Donde:

Uo = coeficiente global de transferencia de calor, Btu/hr-ft2-F

R, = Resistencia térmica total externa, hr-ft2-F/Btu

Rio =R +Ruo + R,
Donde:

Ro = Resistencia térmica externa, hr-ft2-F/Btu

Rwo = Resistencia térmica de la pared del tubo, hr-ft2-F/Btu

R,, = Resistencia térmica interna, hr-ft2-F/Btu
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Las resistencias se calculan como:

%= M
o=z 4| Vi)
R ()R )

Donde:

h .=Coeficiente efectivo de transferencia de calor de salida, Btu/hr-ft2-F
h; =Coeficiente de transferencia de calor de pelicula interno, Btu/hr-ft2-F
t,, = Espesor de la pared del tubo, pulg.

k,, = Conductividad térmica de la pared del tubo, Btu / hr-ft-F

A, = Superficie de area de externa del tubo, ft2/ft

A,, = Area promedio de la pared del tubo, ft2/ft

A, = Superficie interna del tubo, la ft2/ft

R ; =Resistencia de ensuciamiento interno, hr-ft2-F/Btu

A, 1,456 | ft2/ft

Ay 1,388 | ft2/ft

Ky 15,73 | Btu/hr-ft-F
L 0,258 |in

R o 0,355 |hr-ft2-F/Btu

Tabla36.calculo resistencia de pared del tubo

he 21,872 |hr-ft2-F/Btu
R, 0,046 |Btu/hr-fit2-F

Tabla 37.calculo resistencia interna.



h; 206,1 | Btu/hr-ft2-F
R 0,001 |hr-ft2-F/Btu
A, 1,456 | ft2/ft
A
R

i 1,321 [ ft2/ft
io 0,006 | hr-ft2-F/Btu

Tabla 38.calculo resistencia interna.

Rio 0,006 |hr-ft2-F/Btu
R o 0,355 | hr-ft2-F/Btu
R, 0,021 | hr-ft2-F/Btu
R 0,406 |hr-ft2-F/Btu
U, 2,458 |Btu/hr-ft2-F

Tabla 39.calculo de coeficiente global de transferencia de calor.

Coeficiente de pelicula interno™

Para liquidos con Re= 10.000

0,14
h = 0,023(% j .Re8. Pr°'33(,u% j

Donde el numero de Reynolds es:

Re= DG/
U

y el numero de Prandtl es:

Pr:cp-“%

Donde:

h, : Coeficiente de transferencia de calor, de la fase liquida, [Btu/hr/ft2/°F]

k: Conductividad térmica, [Btu/hr/ft/°F]

d, : Diametro interno de tubo, [ft]

14 Procesos de Transferencia de Calor, Donald Kern

62



M, : Viscosidad absoluta a la temperatura del seno del fluido, [Ib/ft/hr]

M, - Viscosidad absoluta a la temperatura de pared del tubo, [Ib/ft/hr]

T, : Temperatura del seno del vapor, [°R]

T, : Temperatura de la pared, [°R]

G, : Velocidad masica del fluido, [Ib/ft2/hr]

Cp: Capacidad calorifica de la temperatura del seno del fluido, [Btu/lb/°F]

Donde: G, = %

W= masa del fluido

a,=area de flujo

calculos previos

tc/th 0,04 (t2-t)/(T1-T2)

kc 1,5 factor de temperatura calorifica
Fc 0,22 Factor F de temperatura calorifica
tc 538,15 t2+fc*(t2-t1)

Tabla 40.calculos previos para coeficiente de pelicula interno.

Donde los valores de kc y Fc se obtienen de la figura 17 la que encuentran en detalle en el

anexo D.

Los datos disponibles son:

masa fluido 292874,696 | kg/hr
diametro interno 128,3 | mm
diametro externo 141,3 | mm
viscosidad del fluido 0,39 | cp

viscosidad a la temp de metales 1,1 | Ib/pie/hr

capacidad calorifica

0,64 | kcal/kg-°c

conductividad térmica

0,067 | kcallhrm°C

Tabla 41.datos disponible base para calculo de coeficiente de pelicula interno.

Donde, el valor de la capacidad calorifica fue obtenido de la Fig. 4. a la temperatura tc y el

valor de la conductividad térmica fue obtenido de la Fig. 1 a la temperatura tc , ambas se

encuentran en el anexo D.
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Area de flujo:

Teniendo presente que esta parte del célculo es extraida de método de calculo para

intercambiadores de calor, entonces se considera los siguientes datos:

Numero de tubos totales 120
numero de pasos 30

a't 20,04 | plg2
At 0,56 |pie2

Tabla 42.calculo area de flujo.

Ya que son cuatro serpentines y cada una tiene 30 vueltas.

[Gn | 1.160.158 |Ib/hr/pie2

Re 517.427
Pr 14,38
Obteniendo:
[ hi ]  206,1]Btuhrftr |

Coeficiente efectivo de transferencia de calor de salida

h, =
%%w)*m)

Donde

he = -coeficiente de transferencia de calor de pelicula externo, Btu/hr-ft2-F

h_= Coeficiente de transferencia de calor de radiacion externo, Btu/hr-ft2-F

c

R (, = Resistencia por ensuciamiento, hr-ft2-F/Btu
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Donde:

hc 9,58 | Btu/hr-ft2-F
hr 14,98 | Btu/hr-ft2-F
Rfo 0,005 | hr-ft2-F/Btu
he 21,87 | Btu/hr-ft2-F

Tabla 43.calculo coeficiente efectivo de transferencia de calor efectivo

Coeficiente de transferencia de calor de pelicula externo™

El valor h, puede ser descrito por las ecuaciones siguientes.

Para un arreglo triangular: ¥
N A AR AV

Y para un arreglo cuadrado:

JA 0,6

= k.12 . (C .'ub) . do . G,
-0k (B M) (T
Donde:

h .= coeficiente de transferencia de calor por conveccion, Btu/hr-ft2-F

d, = Diametro del tubo exterior, en

k, = conductividad térmica de gas, Btu / hr-ft-F

cp = capacidad calorifica del gas, kcal / kg-F

M, = viscosidad dinamica del gas, Ib / hr-ft

G, = velocidad masica del gas, Ib/hr-ft2

kb 0,0395 | Btu/hr-ft-F
do 5,563 |in

cp 0,308 | Btu/lb-F

ub 0,0994 | Ib/hr-ft

Gn 4106,52 | Ib/hr-ft2

hc 9,58 | Btu/hr-ft2-F

Tabla 44.calculo coeficiente de transferencia de calor de pelicula externo.

15 .
www.heaterdesign.com
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Coeficiente efectivo de transferencia de calor por radiacion externo:

h =22-7-(pp- mbl°*

yr 4,7 Btu/hr-ft2-F
pp 0,23 Jatm
mbl 9 Ft

hr 14,98 [Btu/hr-ft2-F
Tabla 45.calculo de coeficiente efectivo de transferencia de calor por radiacion externo.

Donde;

Didmetro [6195
largo 7316

Tabla 46.datos del horno para mbl

5.2 Resultados

Luego se obtuvieron los calores intrinsecos del horno cuyos resultados fueron los siguientes:

ZONA DE RADIACION

Q RADIACION 14,34 | MMKCAL/HR
ZONA RADIANTE Q CONVECCION 2,44 | MMKCAL/HR
ZONA DE CHOQUE Q RADIACION 1,08 | MMKCAL/HR
Q TOTAL RADIACION 17,85 | MMKCAL/HR

ZONA DE CONVECCION
Q CONVECCION 4,26 MMKCAL/HR
Q ABS INTERNO 22,11 | MMKCAL/HR

Tabla47.resumen de calores internos
Al final de estos calculos podemos comprobar que el calor absorbido del crudo es bastante

similar a los resultados obtenidos por la corriente de proceso.

Calor absorbido por el crudo 22,05 | MMKCAL/HR
Calor absorbido por metodo de transferencia por zonas internas 20,90 | MMKCAL/HR
Error 0,3 %

Tabla 48.error metodo lobo Evans con respecto al balance de masa y energia



5.3 Calculo del Poder Calorifico por API 560

De acuerdo a este método, se introduce los datos del tipo de combustible, permitiendo
obtener parametros energéticos y de balance de materia del proceso de combustién,

sobre la base de relaciones preestablecidas por la norma APl 560. (Ver detalle de

procedimiento en anexo E)

Datos de combustible ingresado:

< Combustible:

Composicion Formula % Vol.
CH4 54,889
C2H6 10,498
C3H8 6,199

C4H10 1,400
C5H12 0,300
H2 24,295
H2S 0,020
N2 1,800
CO 0,400
02 0,200

Tabla 49.composicion combustible.
% % exceso de oxigeno :2,34
% Temperatura de salida de los gases de combustion, Te: 334,8°C

< Temperatura de aire precalentado, T:240° C

Resultados de cantidades requeridas y productos:

kg
Combustible 1,000
Aire 16,46
CcO2 2,654
H20 2,125
N2 12,679

Tabla 50.resultados da cantidades requeridas y productos por kg de combustible.
Este resumen del Balance de masa de la combustion entrega la cantidad de kilos

resultantes de la combustion por Kg. de combustible.
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Para el balance de energia se utilizan las siguientes graficas las cuales el eje x representa la
temperatura de los gases de salida de la combustion °c (°f) y el eje Y representa la entalpia
ki’kg 15°c (60°F):

Y
2326 (1 000)

2093 (900)

1 861 (800)

1628 (700)

1 396 (800)

1163 (500)

930 (400)

696 (300) 2

465 (200) i

233 (100)

Poacaaiieiaiicsaicaasisiis: -
93 149 204 260 316 371 427 482 538 593 649 704 Te0 816 871 X
(200) (300) (400) (500) (600) (700) (800) (900) (1000)(1100)(1 200)(1 300)(1 400)(1 500)(1 600}

Figura N°32.Entalpias API 560 A.

Donde:

1: Vapor de agua

2: Monoxido de carbono
3: Didéxido de carbono
4: dioxido de sulfuro

Las cuales fueron correlacionas de igual forma para todos y cada uno de los elementos de
salida:
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2000 - Entalpia = 0,0004Te? + 1,8122 Te - 41,441
2 =
1800 | R 0,9998
1600 | /
1400
1200 / —e— Serie1l
1000 PI'I" Serie1
800 - olindbmica (Serie1)
600 <
400 /
200 P
O T T T T 1
(0} 200 400 600 800 1000

Figura 33.Ental pia correl acionada a temperatura de salida de | os gases de combustion.

Y4
1163 (500)

1046 (430)

930 (400)

812 (350)

696 (300)

581 (250) HE s

465 (200)

349 (150) :-:eiJii

233 (100)

117 (50) HH

0 -
93 149 204 260 316 371 427 482 538 593 649 704 760 816 B71 X
(200) (300) (400) (500) (600) (700) (80O0) (900) (1 000)(1 100)(1 200)(1 300)(1 400)(1 500)(1 60O)

Figura N° 34 .Entalpia API 560 B.
Donde: 1: Nitrégeno

2: Aire
3: Oxigeno
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Las cuales fueron correlacionadas y se encuentran en detalle en el anexo E.

Posteriormente entrega los siguientes resultados:

componente | (9 e componente e/ | erapiaataTo (ko) | (seriErdoce s
CO2 2,654 355,126 943
vapor de

agua 2,125 610,116 1296

N2 12,679 33c¢cceece’,606 4281

AIRE 2,287 328,493 751
TOTAL 19,745 i 7271

Tabla 51. resultados de contenido de calor.
Donde la primera columna refleja el resultado de los gases salientes de la combustion, la
segunda columna las entalpias de los distintos elementos a la Te y finalmente la tercera
columna nos entrega el contenido de calor (kj) por kg de combustible, el cual corresponde al

calor perdido por la chimenea, Qs:

las| 7270,89 |KJ/KG DE COMB |

Se obtiene el calor perdido por las paredes el cual se calcula como el 1 % del poder

calorifico:

Poder calorifico 48.747
Q Perdido 487,47 | KI/IKG DE COMB

Finalmente, tomando una base de calculo de 1 kg/h de combustible, la eficiencia neta
térmica:
£=87%

Luego comparando nuestros resultados podemos observar que la diferencia es minima por
lo que nuestro modelo es satisfactorio, donde el color naranja representa los resultados por

API 560 y verde mar los nuestros.

Poder calorifico por BMYE 48761,72
Poder calorifico APl 560 48.747
Error (%) 0,03

Tabla 52.comparacion de poder calorifico por BMYE y API 560
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Eficiencia 85
Eficiencia APl 560 87
Error (%) 2,3
Tabla 53.comparacion de eficiencia por BMYE y API 560

5.2 Simulacion base de Horno B-130 con software HTRI

Para completar el estudio, se realizé una simulacion en un software de nombre
HTRI del horno B-130, considerando las mismas condiciones utilizadas en los balances.
Esta simulacion fue realizada por personal de ERA, debido a que el software es de acceso

restringido.

En los siguientes resultados, donde el color amarillo es utilizado para los datos extraidos

directamente del software y el color verde mar para nuestros calculos:

Calor de combustion HTRI (MMKCAL/HR) 26,59
Calor de combustién BM (MMKCAL/HR) 26,48
Error (%) 0,42

Tabla 54.comparacion de calor de combustiéon por HTRI y BM

Eficiencia HTRI (%) 86,7
Eficiencia (%) 85
Error (%) 2

Tabla 55.comparacion de Eficiencia por HTRI y BM
Teniendo presente que los resultados obtenidos por el software son muy precisos hemos

generado resultados practicos y certeros de gran simplicidad para el usuario en una simple

planilla Excel.
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6. Herramienta predictiva

Se confecciona una metodologia de calculo para predecir las principales variables del horno,

como: la temperatura de salida de los gases, temperatura de salida del crudo, masa de

combustible necesaria y temperaturas internas del proceso, a partir de los datos mas

basicos de entrada.

En el cual se consideraron como parametros las siguientes variables:

Eficiencia

Temperatura de entrada del crudo y del combustible
Exceso de aire

Composicién del combustible

Fraccion de vapor de entrada del crudo

Flujo de crudo

Considerando como variable de ingreso:

Y/

°0

*

Temperatura de salida del crudo

Y se desea determinar:

7 7
0.0 0.0

7
0.0

Temperatura de salida de gases

Temperatura de salida zona conveccion del crudo
Temperatura de salida de gases de la zona radiante
Masa de combustible

Masa salida de gases de combustion

Masa de aire

Fraccion de vapor de salida del crudo

Lo cual se puede apreciar en el siguiente esquema, donde los cuadros incompletos

representan las variables a determinar.
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GASES COMBUSTION  [Toery | a5

Presion(Bar) 3,520
Temperatura(®c) 147,000 Presion(Bar) 3,300
Flujo (Ka /HR) 4492 336 Temperatura(®c) 4040
Flujo (Kg./HR) 4482,336

| Vapor ZONA CONVECCION Vapor >

| CORRIEMTE DE PROCESO"CRUDCI)"\

masa ( KgJ/HR) | 292930 te2(°c) 373
Te1(%) 2764 =2 0,74
AP 29 P2 28
1 0,28 >
CORRIEMTE DE PROCESO "CRUDO"

P1 125

2441 EXCESO | 14%

-0 Te(°C) | 240
Figura N° 35.Datos para prediccion.
Metodologia

En general se busca mezclar los balances de energia con las ecuaciones de transferencia
de calor internas del horno para poder mediante multiples iteraciones determinar la soluciéon

de las variables incognitas. El procedimiento de calculo es el siguiente:

< Darse el valor de la temperatura deseada de salida del crudo(tc2)

% Se podra obtener el Q ,;5 de los balances de materia y energia del crudo.

>

» Con el calor absorbido del crudo (Q ,z5) Y considerando la eficiencia fija se calculo el

*,

calor de combustion (Q ,,, ) de ecuacion la siguiente ecuacion:

Qur = QAB%

+« Darse la masa de combustible, con la cual se obtiene la masa de gases por medio
del balance de materia a la combustion

+« Darse la temperatura de salida de los gases de combustién (tg2)

% Se podra obtener el calor de combustion de la planilla(Q oz, )
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Luego se realizaran iteraciones hasta que el calor de combustion de la planilla de

célculos sea igual al calculado por medio de la eficiencia (Q cous = Q coms2 )
Darse la temperatura de salida de la zona de conveccion del crudo (T ) , donde se
obtendra calor de conveccion (g, ) de la ecuacion siguiente ecuacion:

Oa = AH CRUDO (TCl - tcm)

Se calcula temperatura de salida de los gases de combustion de la zona radiante de

la ecuacion siguiente:
ac, = mg* cp, (tgl-1g2)
Calcular calor de radiacién (QR) de ecuacion siguiente:
Qr = f (tm,tgl, mch, exceso aire)
Verificar en la siguiente ecuacion:
Qabs=Qr +Qc
Calcular calor de conveccién (Qc) de la siguiente:
Qc = f (tgl,tg2, mc,tcm, mch, exceso aire)

Verificar que qc1 = Qc

El esquema que representa el programa es el siguiente:
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mcr udo TCl n TCB eXceso al re mcrudo
v ' ' ' . y
TC 2
A 4
QABS Crudo
A 4
QCOM BUSTION

A

QARQ =0, + QpAn

l

QCONV

|

A

QCONV =0,
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Se realizo un analisis de varios dias para corroborar los datos obtenidos como se puede ver

a continuacion

Los valores de las variables fijas utilizadas para el dia 7-10-2009 son los siguientes:

Eficiencia(%)

85

masa crudo (m3/dia)

8002

fraccion vapor(molar)

0,26

Tabla 56.datos fijos para prediccién de dia 7-10-2009

La composicion del combustible fue presentada anteriormente

Obteniendo:
DIA 7-10-2009 Datos reales | Datos calculados | error
MASA DE COMBUSTIBLE(KG/HR) 2421 2427 0,25%
T DE SALIDA DE GASES(°c) 335 330 1,49%
T DE SALIDA DEL CRUDO DE ZONA DE CONVECCION(°c) 300 297 1,00%
T DE SALIDA DE ZONA DE RADIACION GASES(°c) 914 911 0,33%
Tabla 57.comparacion de datos reales y calculados para el dia 7-10-2009
calculos dia 7-10-2009 BMYE y TRANSF. | prediccion | Error
Q ABS(MMKCAL/HR) 22,61 22,62 0,04%
Q COMB(MMKCAL/HR) 26,47 26,61 0,53%
CALOR DE RADIACION (MMKCAL/HR) 17,85 17,62 1,29%
CALOR DE CONVECCION(MMKCAL/HR) 4,26 4,20 1,41%
Tabla 58.comparacion de calculos por BMYE vy tranferecia de calor versus prediccion para el
dia 7-10-2009
Los valores de las variables fijas utilizadas para el dia 16-10-2009 son los siguientes:
Eficiencia(%) 90
masa crudo (m3/dia) 7393
fraccion vapor(molar) 0,26
Tabla 59.datos fijos para prediccion de dia 16-10-2009
La composicion del combustible fue presentada anteriormente
Obteniendo:
DIA 16-10-2009 Datos reales | Datos calculados | error
MASA DE COMBUSTIBLE(KG/HR) 2178 2123 2,53%
T DE SALIDA DE GASES(°c) 375 379 1,07%
T DE SALIDA DEL CRUDO DE ZONA DE CONVECCION(°c) 327 329 0,61%
T DE SALIDA DE ZONA DE RADIACION GASES(°c) 900 895 0,56%

Tabla 60.comparacion de datos reales y calculados para el dia 16-10-2009
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calculos dia 16-10-2009 BMYE y TRANSF. | prediccion | Error

Q ABS(MMKCAL/HR) 20,99 20,95 0,19%

Q COMB(MMKCAL/HR) 23,28 23,27 0,04%

CALOR DE RADIACION (MMKCAL/HR) 17,85 17,62 1,29%
CALOR DE CONVECCION(MMKCAL/HR) 4,32 4,30 0,46%

Tabla 61.comparacion de calculos por BMYE vy tranferecia de calor versus prediccion para el
dia 16-10-2009

Los valores de las variables fijas utilizadas para el dia 21-10-2009 son los siguientes:

Eficiencia(%) 89
masa crudo (m3/dia) 7523
fraccion vapor(molar) 0,26

Tabla 62.datos fijos para prediccién de dia 21-10-2009
La composicion del combustible fue presentada anteriormente

Obteniendo:
DIA 21-10-2009 Datos reales | Datos calculados | Error
MASA DE COMBUSTIBLE(KG/HR) 2300 2263 1,61%
T DE SALIDA DE GASES(°c) 374 376 0,53%
T DE SALIDA DEL CRUDO DE ZONA DE CONVECCION(°c) 327 325 0,61%
T DE SALIDA DE ZONA DE RADIACION GASES(°c) 910 924 1,54%

Tabla 63.comparacion de datos reales y calculados para el dia 21-10-2009

calculos dia 21-10-2009 BMYE y TRANSF. | prediccion | Error

Q ABS(MMKCAL/HR) 21,39 21,31 0,37%

Q COMB(MMKCAL/HR) 23,27 23,77 2,15%

CALOR DE RADIACION (MMKCAL/HR) 16,66 16,51 0,90%
CALOR DE CONVECCION(MMKCAL/HR) 4,11 4,15 0,97%

Tabla 64.comparacion de calculos por BMYE y tranferecia de calor versus prediccion para el
dia 21-10-2009

Al analizar estos resultados podemos observar que son bastante similares a los reales, lo
cual permite visualizar el comportamiento de la masa de combustible, para diferentes

temperaturas de salida del crudo, como muestra el siguiente grafico:
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masa de combustible

mcb = 26,5 (tc2) - 7437,1

3500 ,
R2=0,9991

2500
2000 1 e —e—Serief

masa de combustible

—=— Serie2
1500
Lineal (Serie1)
1000
500
0 T T T T
350 360 370 380 390 400

Tc2

Figura 37.Correlacién masa combustible

La masa de combustible se ajusta a la siguiente ecuacién:
m, =26,5-T., - 74371

Un efecto que podemos apreciar utilizando la herramienta predictiva, es el generado por el

exceso de oxigeno en el funcionamiento del horno, a temperatura fija de salida del crudo.

exceso de aire a condiciones fijas
2470
/<P

2460
o 2450 -
:
€ 2440 -

2430 —

2420 ‘ ‘ ‘ ‘ T

14 16 18 20 22 24
%exceso de aire

Figura 38 : variacion de la masa de combustible con el exceso de aire, para una temperatura

del crudo de 373° C a la salida y eficiencia de un 85%.

En el cual podemos apreciar que a mayor % de exceso de aire se necesita mas combustible
lo cual trae como consecuencia un aumento en el costo de producciéon, de esta forma es
posible predecir que un incremento de 10 % en exceso de aire, se traduce en un incremento

de un 1,26 % en el costo de combustible. Este efecto se explica en el mayor requerimiento
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de energia necesario para calentar el exceso de gases presentes considerando que se
requiere la misma temperatura de salida del crudo, por lo tanto se desprende que frente a
similar aumento en el exceso de aire pero dejando fija la masa de combustible la
temperatura del crudo a la salida desminuira incidiendo en una baja de la eficiencia. Sin
dejar de tener presente que es necesario una cantidad suficiente de exceso recomendado

para que la combustion se realice en su totalidad y evitar la formacion de CO.
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7. Conclusiones

Al termino de nuestro trabajo se logro obtener el registro de las variables operativas por
medio de visitas a terreno y ademas del programa online presente en la refineria, una vez
analizadas las condiciones de proceso de la combustién del fuel gas y el funcionamiento del
horno se logro conocer las pérdidas energéticas que se producen, determinando a su vez

las variables mas influyentes.

Se logro formular un procedimiento de calculo para poder obtener propiedades
termodinamicas del crudo, a través de datos extraidos de hysys y graficas termodinamicas,
con el cual se pudo dar paso a los balances de masa y energia para poder determinar el

calor absorbido por este.

Se desarrollaron los balances de masa y energia para la corriente de proceso, la combustion

y el vapor, con lo cual fue posible determinar la eficiencia teérica del horno b-130.

Se realizé la comparacién de los calores obtenidos y eficiencia por medio del procedimiento
de calculo de balances de masa y energia, con el método de lobo-Evans basado en los
procesos de transferencia de calor, analizando completamente las zonas intrinsecas del
horno corroborando los valores obtenidos del calor absorbido por el crudo. Ademas se
verificd los resultados utilizando los métodos API 560 y el software HTRI, con los cuales

pudimos reafirmar que los resultados son satisfactorios.

Se pudo confeccionar una herramienta informatica la cual permite calcular de manera facil

la eficiencia del horno a partir de los datos de terreno.

Se Logro el desarrollo y confeccion de una metodologia de calculo para predecir las
variables principales del horno a partir de las ecuaciones de balance de masa y energia en
conjunto con las ecuaciones de transferencia de calor intrinsecas del horno, a partir de datos

basicos de entrada.

Finalmente se realizo un analisis de sensibilidad considerando la eficiencia fija para el horno,
donde se pudo desprender que a mayor % de exceso de aire se necesita mas combustible

lo cual trae como consecuencia un aumento en el costo de produccion, por lo que se debe
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procurar un uso adecuado de exceso para evitar la formacién de CO y no aumentar los

costo del producto
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Anexo A .Data sheets

COMBUSTION DESIGN CONDITIONS
., | QPERATING CASE NEW GONDIT, | NEW COMDIT. REY
2 | TYPE OF FUEL FUEL GAS
3 | EXCESS AIR, PERCENT 20
4 | CALCULATED HEAT RELEASE (LHV), MM Koal / hr 72 __
5 | FUEL EFFICIENCY CALCULATED, PERCENT (LHV) 90.0 {2}
6 | FUEL EFFICIENCY REQUIHED, PERGENT (LHV)
7 | RADIATICN LOSS. PERCENT OF HEAT RELEASE (LHV) 2.5
8 | FLUE GAS TEMPERATURE LEAVING: _ RADIANT SEGTION, "G 933
g COMNVECTION SECTION, °C 394
10 AIR PREEEATER, *C 171
11 | FLUE GAS QUANTITY, Kg /hr 57541
12 | FLUE GAS MASS VELOGITY THROUGH CONYECTION SEGTION, Kg/s-m-
13 | DAAFT. AT ARGH, mm H.O 2.5
1d AT BURNERS. mm HD 12
15 | AMBIENT AIR TEMPERATURE, EFFICIENGY CALCULATION. °C_ (HOT AIR) 265
76 | AMBIENT AIR TEMPERATURE, STACK DESIGN, *C
17 | ALTITUDE ABOVE SEA LEVEE, m
18 | VOLUME TRIC HEAT RELEASE (LHV). Kealim®
19 | REQUIAED EMISSIONS: _mg /Nm” (CORAECTED TO 3% O;) NCx: co: SOx:
20 UHC: FARTIC:
| 21 | FUEL CHARAGTERISTICS
.GAS TYPE FUEL GAS LIQUID TYPE OTHER TYFE
‘LHY, 11177 [ kealkg | LHY. kealfkg | LHV, K (k) (Nm')
24 [ HHV, kealtkg | HHY, koaltkg | HHY, w7 (kg) (Hm’)
o5 | PRESS.@ BURNER, :“a”""“ PRESS. @ HEADEH, kg/em® | PRESS.® BURNER, Kevern
36 | TEMP.@ BURNER, G TEMP.@& SURNER, °C TEMP.@ BURNER, iC
27 | MOLECULAR WEIGHT VISCOSITY
28 ATOMIZING STEAM TEMP. _°C
ER PAESSURE kg /lem” G
30 | COMPOSITION MOLE % COMPOSITION WT % COMPOSITION %
31 G 91,90
30 | G, 4.20
39 | Ca 1.15 NITROGEN (PPM)
34| Cy 0.52 VANACIUM (PPM)
35 | C:/ Cat 0.15/0.08 SODIUM (PPM)
36 | GO, 1.71 SULFUR
37 | Na/Ha 0.52/- ASH
38 | BURNER DATA
39 | MANUFACTURER: _ JOHN ZINK SIZE / MODEL No,; _MA-20-PC+PVY10-24 _ NUMBER: 16 +1
a0 | TYPE: LOCATION SUELD ORIENTATION: VERTICAL
31 | HEAT RELEASE PER BURNER, MM Kcalfhr_ OESIGN: NORMAL: 232 WAINIMUIN:
22 | PRESSURE DAOF ACAOSS BURNER @ DESIGN HEAT RELEASE, mm H:0:
= T DISTANCE BURNER CENTER LINE TO TUBE CENTER LINE, mm: HORIZONTAL: 1350 _ VERTICAL: 7850
DISTAMGE BUBNER CENTER LINE TO UNSHIELDED AEFRACTORY, mm: _— HORIZONTAL;, VERTICAL: -
& | PILOT, TYPE: FUEL GAS CAPACITY, (kW}: FUEL:
46 | IGNITION METHOD: MANUAL
47 | FLAME DETECTION, TYPE: NUMBER:
4B
49
50 | NOTES: (1) UN QUEMADOR DE BAJA PRESICN PARA QUEMAR LOS GASES INCONDENSABLES DE VACIO FUERA DEL PLENUM,
=1 {2) EFICIENGIA GLOBAL COMUN GCM EL HORMNO B-51
52
53
54
35
56
57
58
50
60
| [ — FOSTER WHEELER IBERIA These data sheets contain information which is
FIRED HEATER DIVISION confidential property of Foster Wheeler and are not to
i I be disclosed to others nor duplicated without the prior
- : FIRED HEATER DATA SHEET consent of Foster Wheelsr.
DOCUMENT No. | 1DE 8281A-FHD-102 [oare.  osomce [REv: o Ishesm 2 oF &
ConcrMECNTS R e T T TG0 fsgued by: MJ-,{{F?) Check | Approved by: '--G-.‘f }I
]
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HEATER SECTION

MEGHANICAL DESIGN CONDITIONS (Continued)

. | RADIANT | CONVEGTION | GONVEGT, | GONVECT. | REV
2 | SERVICE | PROCESO | PROCESO | RECALENT. | PROCESQO
3 | RETURN BENDS
4 | TYPE 180° CCDOS | 1807 CODOS [ 1807 GODOS | 1807 CODOS
5 | MATERIAL (ASTM SPECIFICATION AND GRADE) AZ3AWPI | A23dWPE | AD34WPI [ A.234WP3
6 | NOMINAL RATING OR SCHEDULE COMO TUBOS
7 | LOCATION {F.B. = FIRE BOX, H.B. = HEADER BOX} CAMARA | AAMARIOS
8 | TERMINALS AND / OR MANIFOLDS
9 | TYPE (BEV=BEVELED, MANF.= MANIFOLD, FLG.= FLANGED) BAICADA BRIDADA BRIDADA,
10 [ INLET: MATERIAL (ASTM SPECIFICATION AND GRADE)
1 SIZE / SCHEDULE OR THIGKNESS
2 NUMBER OF TEAMINALS 3 4
13 FLANGE MATERIAL [ASTM SPECIFICATION AND GRADE) A-105 A-182 F3
14 FLANGE SIZE AND RATING 6773004 6'/300#
75 | OUTLET. MATERIAL [ASTM SPECIFICATION AND GRADE]
16 SIZE / SCHEDULE OF THICKNESS
17 NUMBER OF TERMINALS 4 3
18 FLANGE MATERIAL [ASTM SPECIFIGATION AHD GRADE) A-1B2 F9 A-182 F8
18 FLANGE SIZE AND RATING /3004 6"/300%
20 | MANIFOLD TO TUBE CONNECTION (WELDED, EXTRUDED, ETC.)
[ | MANIFOLD LOCATION (INSIDE OR DUTSIDE HEADER BOX)
| |CROSSOVERS
za | WELDED OH FLANGED SOLDADOS
24 | PIPE MATERIAL (ASTM SPECIFICATION AND GRADE) A-335-P3
25 | PIPE SIZE / SCHEDULE OR THICKNESS COMO TUBOS
26 | FLANGE MATERIAL
37 | FLANGE SIZE/RATING
P8 | LOCATION (INTERNAL / EXTERMAL) INTERANOS
29 | FLUID TEMPERATURE, °C / VAPORIZATION, WT%
20 | TUBE SUPPORTS
31 | LOCATION (ENDS, TOP, BOTTOM) ARRIBA FINALES FINALES FINALES
32 | MATERIAL (ASTM SPECIFICATION AND GRADE] 50/50 CrNi A.C. A.C. ALC.
33| DESIGN METAL TEMPERATURE, C
34 | THICKNESS, mm - 12 12 iz
35 | TYPE AND THICKNESS OF INSULATION, mm - 100 mm 1:2:4 | 100 mm 1:2:4 | 100 mm 1:2:4
36| ANCHOR (MATERIAL AND TYPE] - 18/8 85. GLIPS | 18/8 §S CLIF_| 18/8 S8, CLIP
37 | INTERMEDIATE TUBE SUPPORTS
38 | MATERIAL (ASTM SPECIFICATION AND GRADE) 5 FILAS 50/50 JEFILAS 25/20 /2 FILAS A.C.
39 | DESIGN METAL TEMPERATURE, G
40 | THICKNESS, mm
41| SPACING. m
42 [TUBE GUIDES
LOCATICN ABAJO/ANTERMEDIO
| _[MATERIAL 18/8 / 50150 Cr/Ni
45 | TYPE / SPAGING [
45 | HEADER BOXES
47 | LOGATION : AMBOS LADOS CONVECTIVA | HINGED DOOR / BOLTED PANEL : ABISAGRADAS
48 | CASING MATERIAL: _ A-86 4 SIMILAR THICKNESS, mm 5
49 [LINING MATERIAL: __ 1:2:4 THIGKNESS, mm : 51
50 | ANCHOR (MATERIAL AND TYPE] ; NELSON STUDS Y MALLA A.C.
51 | NOTES :
52
53
54
55
S
57
58
59
60
| | ppem FOSTER WHEELER IBERIA These data sheets contain information which is
- FIRED HEATER DIVISION confidential properiy of Foster Wheeler and ara not to
l.- be disclosed to others nor duplicated without the prior
| J FIRED HEATER DATA SHEET consent of Foster Wheeler.
DOCUMENT No. | 1DE 8281A-FHD-102 |oate:  omomoz [mev: o |sHeer: o+ oF 6
CrhonMED' 8281 S0 ing P HD-102.008 Issued by: M.J. /L% | CheckesoyZdry | Aporoved by: L&/,
ey VAl ]




: MECHANICAL DESIGN CONDITIONS (Continued)
. |REFRACTORY DESIGN BASIS REV
2 | AMBIENT, °C: WIND YELOCITY, mis CASING TEMPERATURE, C:
3 |EXPOSED VERTICAL WALLS : No aplica
4 | UNING THICKNESS, mm : HOT FAGE TEMPERATURE, DESIGN / CALCULATED, YC:
5 | WALL CONSTRUGTION :
[
7 | ANCHOR (MATERIAL & TYPE) :
5| CASING MATERIAL: THICKNESS. mm: TEMPERATURE, °C :
s | SHIELDED VERTICAL WALLS
10| LINING THICKNESS, mm : 175 HOT FACE TEMPERATURE, DESIGN / GALGULATED, ®C:  $B0v810
1+ | WALL CONSTAUCTION 75 mm HOAMIGON 1:2:4 + 100 mm HORMIGON 1:0:6
12
13| ANGHOR (MATERIAL & TYPE): 18/8 CLIPS EN ¥ -
14| CASING MATERIAL:  A-36 6 SIMILAR THICKNESS, mm: B TEMPERATURE, °C: <82
15 |ARCH
16| LINING THICKMESS, mm : 200 +OT FACE TEMPERATURE, DESIGN / CALCULATED, %C:  980/633
17| WALL GONSTAUCTION : 75 mm GONCRETO AISLANTE 1:2:4 + 125 mm CONCRETO AISLANTE {:0:8
18
13 | ANCHOR (MATERIAL & TYPE): 18/8CLIPSENV
| 20| CASING MATERIAL: _A-36 & SIMILAR THICKNESS, mm: 6 TEMPERATURE, °C: <82
| FLOOR
TUNING THICKNESS, mm : 265 HOT FAGCE TEMPERATURE, DESIGN/ CALCULATED, °C:  980/650
23 | WALL GOMSTRUCTION : 55 mm LADRILLO 19 CALIDAD + 200 mm HORMIGON 1:2:4
24
25 | GASING MATERIAL: A-36 6 SIMILAR __ | THICKNESS, mm ;6 [ TEMPERATURE, °G : <B2
26 | MINIMUN FLOOR ELEVATION, mm FEE SPACE BELOW PLENUM, m:
27 | CONVECTION SECTIO N:
28| LINING THICKNESS, mm : 175 HOT FACE TEMPERATURE, DESIGN / GALGULATED, °C:__ 980/810
38 | WALL CONSTRUGTION : CONCRETO AISLANTE 1:2:4
3o
31 | ANGHOR [MATERIAL & TYPE) : 18/ CLIPSENV
32 | CASING MATERIAL: _A-36 & SIMILAR THICKNESS, mm: 5 TEMPERATURE, °C: <82
33 | INTERNAL WALL :
3 [TYPE: MATERIAL :
35 | DIMENSION, HEIGHT / WIDTH
3% |DUCTS FLUE GAS COMBUSTION AIR
37| LOCATION: HOT GAS COLD GAS HOT AIR
38 | SIZE, m OA NET FREE AREA, m2 3.14 3.23 (2) 214
38 | CASING MATERIAL AC. AC. A.C.
40| CASING THICKNESS, mm 5 5 5
41 | LINING : INTERNAL / EXTEANAL INTERNO INTERND EXTERND
= THICKMESS, mm 102 50 &0
] MATERIAL 1:2:4 1:2:4 LANA MINERAL
- | ANCHOR (MATERIAL AND TYPE) AG. AG. AC.
46_| CASING TEMPERATURE, °C =82 [
47 | NOTAS:.
FE R LOS HUMOS DEL B-130 SE UNEN CON LOS DEL HORNO B-51 Y SON CONDUCIDOS A UN PRECALENTADOR COMUN QUE
48 CALIENTA AIRE PARA LOS DOS HORNGCS
50| {2) DUCTO CON HUMODS DELHORNG B-130 Y B-51. EL TRAMO DE SALIDA DEL VENTILADOR AL ENTRONQUE DEL DUCTO
51 VEATICAL SE CONEIDERA AISLADO EXTERNAMENTE.
52
33
S
35
36
57
58
8
60
[ ) T ) FOSTER WHEELER IBERIA These data sheets contain information which is
- TE confidential property of Foster Wheeler and are not to
i-' FIRED HEATER DIVISION be disclosed to athers nor duplicaied without the prior
L FIRED HEATER DATA SHEET consent of Foster Wheeler.
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MECHANICAL DESIGN CONDITIONS (Continued)

iSTACK OR STUB STACK : =y

3 [NUMBER : UNA [SELF SUFPORTED OR GUYED : AUTOSOPORTADA [LOCATION . ENGIMA CONVEGTIVA

3 |CASING MATERIAL : A-36 6 SIMILAR [CORROSION ALLOWANCE, mm : 3 MIBAIMUM THICKNESS, mm : B

4 |INSIDE METAL DIAMETER, mm : _2.57 |HEIGHT ABCVE GRADE, m 52 STACKLENGTH, m: 20

5 |LNING MATERIAL:  CONCRETO 1:2:4 [THICKNESS, mm: 51

5 JANCHOR (MATERIAL AND TYPE): NELSONS STUD Y MALLA C.8.

7 |DESIGM FLUE GAS VELOCITY, m/s: [FLUE GAS TEMPERATURE. °G: 177

B |EXTENT OF UNING : _TODA LA CHIMENEA _|INTERNAL OR EXTERNAL : INTERPMA

7 |DAMPERS

10 |LOCATION CHIMENEA

11 [TYEE (CONTROL, TIGHT SHUT-OFF, ETC.) CONTROL (PARA TIRQ NATURALYTIGHT SHUT-OFF

12 |[MATERIAL : |BLADE 18/ Gl

[E] |sHAFT

14 |MULTIPLE / SINGLE LEAF MULTIPLE

15 |[PROVISIOM FOR OPERATION (MANUAL OR_ AUTOMATIC) MANUAL/AUTOMATICO

16 [TYPE OF OPERATOR {CABLE DR PNELMATIC) NEUMATICO, OPERABLE DELDE EL SUELO, MEDIANTE TORNO

17 [MISCELLANEQUS :

18 |PLATFORNS : [LOCATION NUMBER WIDTH LENGTH! ARC |STAIRS | LADDER| ACCESS FROM

19 Suelo Aadlanite 1 3608 i SUELD

21 Techo Radiznle i 1 PLAT. QUEMADOR.
-|Canvactiva 1 1 PLAT. CONVECT..

24 [TYPE OF FLOORING ; _ |CHAPA DIAMANTADA ]

25 {DOOAS : NUMBER LOCATION SIZE HINGED / BOLTED

26 ACCESS 1 GCONVECT/GHIM. 610 x 610 ATORNILLADA

27 i SUELO 510 x 640 ATORNILLADA

26 OBSERVATION 3 CONVECTIVA 130 x 230 ABISAGRADA

29 B RADIANTE 130 x 230 ABISAGRADA

30 TUBE REMOVAL 2 TECHO AADIANTE 610 x 610 ATORNILLADA

31 EXPLOSION DOOR 1 RADIANTE 610x 610

32 [INSTRUMENT CONNECTIONS ; {VER PLAND DISF. GENERAL) NUMBER SIZE TYPE

33 |FLUE GAS / COMBUSTIOM AIR TEMFERATURE B

34 |[FLUE GAS / COMBUSTION AIR PRESSURE 6

35 |FLUE GAS SAMPLE

36 |SNUFFING STEAM / PURGE 5

37 |Oz ANALYZER

38 |CO OR NOx ANALYZER 1

39 [VENTS / DRAINS

40 |PROCESS FLUID TEMPERATURE 3 POR PASO {IN/OUT/X-OVER)

41 |[TUBESKIN THERMOCQUPLES

42 |STEAM INJECTION

43 |STAGK VENT GAS CONNECTION

.

“IPAINTING AEGUIREMENTS : SEGUN ESP. 5423-83A1 {CARCASA, CHIMEMEA, DUCTOS, ACERQ ESTRUCTURAL)

INTEANAL COATINGS :

GALVAMIZING REQUIREMENTS : | YN

a7

| 40 |

ARE PAINTERS THOLLEY AND RAIL INCLUDED : S|

SPECIAL AEQUIREMENTS :  OCHO (8) BOPLADORES {A DOS MIVELES) CON ACCICNAMIEMTO POR MOTOH Y CON PANEL DE.

CONTROL

S0

NOTES: (1) ESTE HORNO FUE REVAMPEADC, RETIRANDOSE LAS DOS FILAS SUPERIORES DEL RECALENTADOR,

51
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Anexo B .Balances de masa y energia.

Balance de masa

zgjr?\bustible 242164 kglhr
fraccion PM
composicion | formula % vol p/p kg/hr PM kgmoles | PARCIAL %p/p
Metano CH4 54,889 0,521 1261,42| 16,04 78,64 8,8042 | 52,0893
Etano C2H6 10,4979 0,187 452,28 | 30,07 15,04 31567 | 18,6765
Propano C3H8 6,1988 0,162 391,67 | 441 8,88 2,7337| 16,1735
n-Butano C4H10 1,3997 0,048 116,55 | 58,12 2,01 0,8135| 4,8130
n-Pentano C5H12 0,2999 0,013 31,00 72,15 0,43 0,2164 | 1,2802
Hidrogeno H2 24,2951 0,029 70,31 2,02 34,81 0,4908 | 2,9035
AC.sulfidrico H2S 0,02 0,000 0,98 | 34,1 0,03 0,0068 | 0,0403
Nitrégeno N2 1,7996 0,030 72,22 | 28,01 2,58 0,5041| 2,9823
Monéxido de C co 0,3999 0,007 16,05| 28,01 0,57 0,1120| 0,6627
Oxigeno 02 0,2 0,004 9,17 32 0,29 0,0640| 0,3787
100 2421,642 143,27 16,9021 100
FLUJO (aire) 1.563,49 | kg moles
45.107,27 kg/HR
Compuesto % vol PM PM parcial kgmoles kg/hr
02 0,21 31,9988 6,719748 328,65 10516,36
N2 0,79 28,0134 22,130586 1234,84 34592,17
Total 28,850334 1.563,49 45.108,53




47.526,09608275 KG/HR
Compuesto Kg. moles PM KG/HR PESO %P/P % vol
146,11 44,01 6430,32 0,135 13,53 8,55
1237,42 28,01 34660,19 0,729 72,93 72,39
285,37 18,0153 5141,09 0,108 10,82 16,70
40,40 32 1292,66 0,027 2,72 2,36
0,0287 64,06 1,84 0,000 0,00 0,00
1709,33 47526,096
entran ( Masa
Compuesto | kgmoles) reaccionan se producen salen PM Entrada(kg/hr) Masa Salida(kg/hr)
78,64 78,64 0,00 0,00 16,04 1261,42 0,00
15,04 15,04 0,00 0,00 30,07 452,28 0,00
8,88 8,88 0,00 0,00 44,10 391,67 0,00
2,01 2,01 0,00 0,00 58,12 116,55 0,00
0,43 0,43 0,00 0,00 72,15 31,00 0,00
34,81 34,81 0,00 0,00 2,02 70,31 0,00
0,03 0,03 0,00 0,00 34,10 0,98 0,00
1237,42 0,00 0,00 1237,42 28,01 34660,19 34660,19
0,57 0,57 0,00 0,00 28,01 16,05 0,00
328,93 288,54 0,00 40,40 32,00 10525,92 1292,66
0,00 0,00 285,37 285,37 18,02 0,00 5141,09
0,00 0,00 146,11 146,11 44,01 0,00 6430,32
0,00 0,00 0,03 0,03 80,13 0,00 2,30
1706,77 1706,77 431,51 1709,33 47526,36 47526,56
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Reacciones involucradas:

1-

2.—

3.-

4—
5-

CH,, +20,, > CO,, +2H,0
7
C,He, +EO29 — 2C0O,, +3H,0
C;3Hg, +50,, = 3CO,, +4H,0
13
nC,H,, +EO29 — 4CO,, +5H,0

nC;H,,, +80,, > 5CO,, +6H,0
3

6.-SH,, +§Ozg — S0,, +H,0,

7.-CO, Jr%oZg —CO,,
1
8-H,+=-0,—>H,0
2
Reaccion 1 2 3 4 5 6 7 8
-1 0 0 0 0 0 0 0
0 -1 0 0 0 0 0 0
0 0 -1 0 0 0 0 0
0 0 0 -1 0 0 0 0
0 0 0 0 -1 0 0 0
0 0 0 0 0 -1 0 0
0 0 0 0 0 1 0 0
0 0 0 0 0 0 -1 0
-2 -3, -5 -6,5 -8 1,5 -0,5 -0,
2 3 4 5 6 0 1
1 2 3 4 5 1 0
0 0 0 0 0 0 0 -1
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Capacidades calorificas y entalpias de formacion

Capacidades calorificas
Cp/R = A+BT+CT*+DT?
T en (K), Cp en (kJ/kgmol )

Componentes Formula DH; A B C D
CH, -74520 1,702 9,08E-03 -2,16E-06 0
CoHs -83820 1,131 1,92E-02 -5,56E-06 0
C3Hs -104680 1,213 2,88E-02 -8,82E-06 0
CsH1o -125490 1,935 3,69E-02 -1,14E-05 0
CsH1z -146760 2,464 4,54E-02 -1,41E-05 0
H, 0 3,249 4,22E-04 0 8,30E+03
H2S -20630 3,931 1,49E-03 0 -2,32E+04
N, 0 3,28 5,93E-04 0 4,00E+03
CO -110525 3,376 5,57E-04 0 -3,10E+03
0, 0 3,639 5,06E-04 0 -2,27E+04
H,O(L) -285830 8,712 1,25E-03 -1,80E-07 0
CO, -393509 5,457 1,05E-03 0 -1,16E+05
S02 -296830 5,699 8,01E-04 0 -1,02E+05
H,O(G) -241818 3,47 1,45E-03 0,00E+00 1,21E+04
R 8,314 kJ/kgmol K
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Balance de energia

flujo combustible 2.421,64 kg/hr
Temperatura ‘ 289 °k
Compuesto Hf (25°c)(KJ/Kgmol) cp(KJ/Kgmol) Kgmol H2(KJ/kgmol) H2(Kj/hr) H REACCION(KJ/HR) | H calentamiento (KJ/HR)
Metano 74.520,00 34,47 78,64 74.830,20 | -  5.884.788,26 | - 5.860.393,24 |- 24.395,02
Etano 83.820,00 51,73 15,04 84.285,61| - 1.267.723,26 | - 1.260.720,11 |- 7.003,14
Propano 104.680,00 73,12 8,88 105.338,09 | - 935.538,44 | - 929.693,79 |- 5.844,65
n-Butano 125.490,00 96,87 2,01 126.361,81 | - 253.407,45 | - 251.659,12 |- 1.748,33
n-Pentano 146.760,00 119,65 0,43 147.836,89 | - 63.522,54 | - 63.059,83 |- 462,72
Hidrogeno - 28,85 34,81 259,67 | - 9.038,81 - - 9.038,81
AC.sulfidrico 20.630,00 33,95 0,03 20.935,58 | - 599,91 | - 591,15 |- 8,76
Nitrégeno - 29,09 2,58 261,84 | - 675,11 - - 675,11
Monéxido de C 110.525,00 29,10 0,57 110.786,88 | - 63.475,82 | - 63.325,78 |- 150,05
Oxigeno - 29,21 0,29 262,90 | - 75,33 - - 75,33
- 8.429.443,02 |- 49.401,91

H1 8.478.844,93 KJ/hr

FLUJO (aire) 45.107,27 KG/HR

Temperatura 513,0 °k

Compuesto Hf (25°c)(KJ/Kgmol) | cp(KJ/Kgmol°c) Kmol H2(KJ/kgmol) H2(Kj/hr) | H REACCION(KJ/HR) H calentamiento

02 0 3,17E+01 328,65 6,81E+03 2,24E+06 0 2239595,421

N2 0 2,99E+01 1234,84 6,43E+03 7, 94E+06 7944957,618

H2 10.184.553,04 KJ/hr
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H 4752610 KGR
Temperatura 607,80 °k
Compuesto Hf (25°c)(KJ/Kgmol) | cp(KJ/Kgmol) Kmol H2(KJ/kgmol) H2(Kj/hr) :EACCION(KJIHR) H calentamiento
- 393.509,00 48,05 146,11 378.624,37 | - 55.320.947,22 | - 57.495.746,35 2.174.799,13
- 30,36 1.237,42 9.404,39 11.637.200,66 - 11.637.200,66
- 241.818,00 36,45 285,37 230.526,14 | - 65.786.121,40 | - 69.008.522,45 3.222.401,06
- 32,30 40,40 10.006,70 404.225,83 - 404.225,83
- 296.830,00 49,14 0,03 281.605,03 | - 8.069,36 | - 8.505,63 436,27
- 126.512.774,43 17.439.062,95
H3 - 109.073.711,48 KJ/hr
calor total combustién
- 110.779.419,59 KJ/hr
- 110,78 Gj/hr
- 26,48 MMkcal/hr

Calor por perdidas

-0,53 | GJ/Hr
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Anexo C .Propiedades termodinamicas del crudo.

Correlaciones hysys B-130 A 30° API

A P=2778 BAR

7500

7000

6500

6000

Vapour Fraction

5500

5000

4500 i
40.0 260.0 280.0 300.0 3200 340.0 360.0 3800

Temperature (C)

A P=11.8 BAR

5000

4500 //}j

4000

.3500

.3000

.2a00

Vapour Fraction

.2000

1500

1000
40.0 260.0 280.0 300.0 3200 340.0 360.0 3800

Temperature (C)



Factor de caracterizacion

25°API
T° (°F) FACTOR DE CARACTERIZACION
125 9,25
150 9,375
200 9,625
250 9,85
300 10,1
350 10,3
400 10,5
450 10,75
500 10,9
550 11,1
600 11,3
650 11,5
700 11,65
750 11,8
800 11,95
850 12,1
900 12,25
950 12,4
1000 12,55

factor de caracterizacion a 25°API
FC = -1E-06T? + 0,0053T + 8,6175

;§ 13,5 - R® = 0,9998
g 125 -
8 115 -
g 105 - —e— Serie1
8 ’ —— Polinémica (Serie1)
g 95 e
5 85
8 75 — — — — ‘
100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000

T ° MABP

t° 750 °f
12,03




30° API

T° (°F) FACTOR DE CARACTERIZACION

100 9,4

150 9,7

200 9,95

250 10,2

300 10,4

350 10,6

400 10,85

450 11,05

500 11,25

550 11,45

600 11,6

650 11,8

700 12

750 12,15

800 12,3

850 12,5

900 12,65

950 12,8

1000 12,95

FACTOR DE CARACTERIZACION A 30°API
FC=-1E-06T? + 0,0052T + 8,9365
2 _
5125 MM R? = 0,9997
o g 1,5 :
"o‘ & 10,5 —e— Serie1
E, g 95 1/ —— Polinémica (Serie1)
L
%‘: 8,5
7,5 T T T T T T T T 1
100 200 300 400 500 600 700 800 900 1000
T° MABP
t° 703,325 °F
12,099
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entrada salida
temperatura m.a.b.p 790 704 °F
grado api factor entrada factor salida
25 12,182 11,854
30 12,422 12,103
grado api
factor a grado api 12,374 12,053

TEMPERATURA MABP

T° MEDIA DE EBULLICION AP =1 BAR

y = 0,00193424x - 0,15473888

o 1,2 R*+= 1,00000000

S R

o

< /

> 0,8

o 06 / —e— Serie1

= / —Lineal (Serie1)

o 0,4 /

(]

< 02

™ /

O d T T T
0 200 400 600 800
T(c)
FRESION T° MEDIA DE EBULLICION*C) [ T MEDIA DE EBULLICION (*F)| T MEDLA DE EBULLICION{®F)

1 3385 F41 .3 G423
2 361 a1 .8 Ra2 9
3 745 706 1 7067
4 384 b5 724 37 7236
5 3582 I E 766
4] 398 25 748 85 747 3
7 403 5 7a8.3 786 4
] 407 5 765 A 7642
9 411 7718 i1
10 414 2 777 BB 773
11 417 4 783,32 7a29
12 419 .4 706 92 7aa,0
13 42175 791,15 LEERd
14 423 5 794 3 797 0
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850

800 -

750 -

700 -

F*MEDIADEEBULLICION = 58,639Ln(P) + 642,26

R2 = 0,9991

—e— Seriet

——— Logaritmica (Serie1)

PRESION (BAR )

13 790,4455582
29 704,2896412
Peso molecular
Entrada tipica
Presion 12 bar 14 bar
Temperatura | peso molecular vapor peso molecular vapor promedio | ajuste
180 35,71 18,02 26,865 30,8
200 41,81 39,09 40,45 39,2
300 84,84 80,34 82,59 81,0
400 1271 123,6 125,35 122,8
500 167,5 164,8 166,15 164,7
597 202,9 201,6 202,25 205,3
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PESO MOLECULAR VAPOR
250 PM = 0,4184T - 44,526
o R? = 0,9985
< 200 .
.|
3 /
i 150 / —e— Seriet
g 100 —— Lineal (Serie1)
o
ﬂ 50 /
o /
0 T T T T T T
0 100 200 300 400 500 600 700
T°C
Salida tipica
Presion 3 bar 5 bar
peso molecular peso molecular
Temperatura | vapor vapor promedio ajuste
180 64,27 52,81 58,54 62,5878
200 74,15 61,59 67,87 70,0478
300 116,6 106,5 111,55 107,3478
400 153,5 144 .4 148,95 144,6478
500 190,6 182,9 186,75 181,9478
597 212,6 209,6 2111 218,1288
PESO MOLECULAR VAPOR
250 PM = 2,373T - 4,5522
R“ = 0,9933
£ 200 4
-
8 /
w 150 / —e— Serie1
2 100 — Lineal (Serie)
o /
m 50
o
0 T T T T T T
0 100 200 300 400 500 600 700

T°C
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entrada Salida

Temperatura 276,387 372,958
Pm vapor 711 134,561
Pm mezcla 216,7 216,7
fraccion vapor 0,256 0,738
fraccion

liquido 0,744 0,262
Pm liquido 266,862 448,338
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ENTALPIA DE VAPOR A FACTOR 11

T.MEAN BOILING FACTOR DE
POINT(°F) CARACTERIZACION
600 11
H(BTU/LB) VAPOR A P =0-1
T°(°c) BAR
0 160
100 190
200 230
300 270
400 315
500 370
600 425
700 485
800 540
900 615
1000 685
1100 755
1200 830

ENTALPIA DE VAPOR AT MEAN AVERAGE BOILING
POINT 600°F Y FACTOR 11 APRESION 0-1 BAR

HV = 0,0002T? + 0,3263T + 156,7
R%=0,9998

1000

= 800 |
2 600 | / —+— Serie"
b 400 Polinomica (Serie1)
0 ‘ ‘
0 500 1000 1500

T°(°F)
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H(BTU/LB) VAPOR A P =10

T° BAR
0 160
100 190
200 230
300 270
400 315
500 370
600 425
700 485
800 540
900 605
1000 675
1100 745
1200 820
ENTALPIA DE VAPOR A T MEAN AVERAGE BOILING POINT 600°C Y
FACTOR 11 A PRESION 10 BAR
1000 HV= 0,0002T? + 0,3344T + 156,26
_. 800 R®=0,9999
[11]
§ 600 | —+— Seriet
S— 400 - —— Polinémica (Serie1)
T 200
0 :
0 500 1000 1500
T°C
FACTORES
PRESIONES A B C
0,5 0,0002 0,3263 156,7
10 0,0002 0,3344 156,26
A | 0,0002 |
B
PRESIONES
0,5 0,3263 0,3264
10 0,3344 0,3349
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FACTORB

0,336
_RACTOR/B = 0,0009P + 0,3259
0,334 / 2o 1
m =
o 0,332 / Serio
—e— Serie
° 033 ! |
(&) —— Lineal (Serie1)
< 0,328 -
™
0,326
0,324 ; ; ; : :
0 2 4 6 8 10 12
PRESION
PRESIONES FACTOR C
0,5 156,7
10 156,26
FACTOR V/S PRESION
156.8 FACTOR C = -0,0463P + 156,72
’ R?=1
156,7 +—&
::) 156,6 \
O 1565 \ —e— Serie
g 156:4 \\ Lineal (Serie1)
156,3
\
156,2 T T T T T
0 2 4 6 8 10 12
PRESION
entrada salida
bar
A 0,0002 0,0002
B 0,3372 0,3285
C 156 157
T° PROCESO 529,4971375 703,324744 °F
| BTU/LB
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T.MEAN BOILING POINT(°F) c AR'Z\CCTTEORTZREION
800 11
T 0,5
0 150
100 180
200 215
300 255
400 305
500 355
600 410
700 470
800 535
900 600
1000 665
1100 745
1200 815

ENTAPIA DE VAPOR A T MABP 800 Y FACTOR 11
A UNA P=0,5 BAR

900
800
700
600
500
400
300
200
100

HV(BTU/LB)

Hv—= 0,0002T2 + 0,3206T + 145,6

/ R2 = 0,9998

~

—e&— Serie1

Polinébmica (Serie1)

500 1000
T PROCESO (°C)

1500
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T° 10
0 150
100 180
200 215
300 255
400 305
500 355
600 410
700 470
800 535
900 600
1000 660
1100 740
1200 810
ENTALPIA DE VAPOR A UNA T° MABP 800 Y
FACTOR 11 A UNA P=10 BAR
900
800 HV = 0,0002T2 + 0,3269T + 145
P 700 R2 = 0,9997
9 600
S 500 —e— Serie1
E 400 Polindmica (Serie1)
E 300
200
100
O i T T
0 500 1000 1500
T° PROCESO (°C)
Factores:
PRESIONES A B C
0,5 0,0002 0,3206 145,6
10 0,0002 0,3269 145
Donde:
A | 0,0002 |
B:
PRESIONES B
0,5 0,3206
10 0,3269
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0,328

FACTOR B

0,327

B =0,0007P+0,3203

R%2=1

0,326
0,325

—e— Seriel

0,324
0,323

Lineal (Serie1)

FACTORE

0,322

0,321 e

0,32

5 10
PRESION (BAR)

15

C:

PRESIONES

0,5

145,6

10

145

FACTORC

145,7

145.6 -
1455 ~.

C= -0,0632P + 145,63
R2 =1

145,4 -

—e— Serief

145,3
145,2
1451

FACTORC

——Lineal (Serie1)

145 -

144,9

o

PRESION (BAR)

A 0,0002 0,0002

B 0,3291 0,3223

C 144,839 145,448

T° PROCESO 529,497 703,325
T ° BOILING POINT 600 790 800
375,15
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T ° BOILING POINT 600 704 800

471,07
Entalpiadel vapor afactor 12
T.MEAN BOILING POINT(°F) FACTOR DE CARACTERIZACION
600 12

T H(BTU/LB) VAPOR A P =0-1 BAR

0 160

100 190
200 230
300 270
400 315
500 370
600 425
700 485

800 540

900 615
1000 685
1100 755
1200 830

ENTALPIA DE VAPOR A T MEAN AVERAGE
BOILING POINT 600°F Y FACTOR 12

HV =0,0002T? + 0,3263T + 156,7

1000
R? =0,9998

800 -

600 —&— Serie1

400 - Polinémica (Serie1)

H(BTUI/LB)

200 ¢

0 500 1000 1500
T°(°F)
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T° H(BTU/LB) VAPOR A P =10 BAR

0 145
100 180
200 220
300 265
400 315
500 370
600 440
700 500
800 560
900 630
1000 710
1100 790
1200 875

1000

ENTALPIA DE VAPOR A T MABP 600 °F Y FACTOR
12 A UNA P=10 BAR

EV"=1D,0002T2 + 0,3539T + 142,42
800 | R? = 0,9998
)
%' 600 ~ —e— Serie1
@ 400 Polindmica (Serie1)
T et
200 Ly
0 : :
0 500 1000 1500
T(°F)
Factores:
PRESIONES A B C
0,5 0,0002 0,3263 156,7
10 0,0002 0,3539 142,42
Donde:
A | 00002 |
PRESIONES B
0,5 0,3263
10 0,3539
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FACTORB

0,36 B = 0,0029P + 0,3248
0,355 - R2=1
0,35 /
@ 0345 :
[e] —&— Serie1
5 %% Lineal (Serie1)
Inea erie
I 0,335
0,33 /
0,325
0,32 : :
0 5 10 15
PRESION (BAR)
PRESIONES C
0,5 156,7
10 142,42
FACTOR C
158 C=-1,5032P + 157,45
156 - R2=1
o 1541
z 152 :
% 150 \ —e— Seriel
|—
o 148 Lineal (Serie1)
E 146 1 \
144
142 | T~
140 :
0 2 4 6 10 12
PRESION (BAR)

ENTRADA | SALIDA
BAR

A 0,00 0,00
B 0,36 0,33
C 138,63 153,12
T° PROCESO 529,50 703,32 |°F

T.MEAN BOILING POINT(°F)

FACTOR DE CARACTERIZACION

800

12
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T H(BTU/LB)(VAPOR)P= 0-1 (BAR)

0 150
100 180
200 215
300 255
400 305
500 355
600 410
700 470
800 535
900 600
1000 665
1100 745
1200 815

ENTALPIA DE VAPOR A MENA AVERACH BOILING

POINT
HV =0,0002T? + 0,3206T + 145,6

1000 R? =0,9998
— 800 »
g 600 / —e— Seriet
E 400 7@ Polinémica (Serie1)
T 200

0 ‘ ‘
0 500 1000 1500
T°F

T° H(BTU/LB)(VAPOR)P= 10 (BAR)

0 130

100 165

200 205

300 250

400 300

500 355

600 415

700 480

800 550

900 620

1000 680

1100 760

1200 855
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ENTALPIA DE VAPOR A T MABP 800 Y FACTOR 12
A P=10 BAR
900 Hv-=0,0002T2 + 0,3564T + 127,2
800 R2 = 0,9996
__ 700 -
@ 600
S 500 —e— Serie1
=
m 400 - Polinémica (Serie1)
> 300
I
200 -
100 ¢
0 : :
0 500 1000 1500
T(°F)
Factores:
PRESIONES A B C
0,5 0,0002 0,3206 145,6
10 0,0002 0,3564 127,2
Donde:
A 0,0002 |
B:
PRESIONES B
0,5 0,3206
10 0,3564
FACTORB
0,36 B=-0;0038P + 0,3187
0,35 - R? = 1
m b
ﬂoﬁ 0,34 - —e— Seriet
- . .
Q Lineal (Serie1
2 0,33 / ( )
0,32 +#
0,31 ‘ T
0 5 10 15
PRESION (BAR)
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C:

PRESIONES Cc
0,5 145,6
10 127,2
FACTORC
150

G = -1,9368P+ 146,57

RZ=1

135

145 - \
140

—e— Serief

Lineal (Serie1)

FACTORC

130 -

125

I

5 10
PRESION (BAR)

ENTRADA SALIDA

A 0,0002 0,0002
B 0,3663 0,3296
C 122,3 141,0
T° PROCESO 529,50 703,32
790 800

T ° BOILING POINT 600
385,97

372,34

T ° BOILING POINT 600 704 800
486,41 471,77
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T.MEAN BOILING POINT(°F)

FACTOR DE CARACTERIZACION

600 11
T° H(BTU/LB)(LIQ)
0 0
100 40
200 85
300 135
400 190
500 250
600 320
700 390
800 465
900 550
950 595
ENTALPIA AT°MEAN BOILING POINT Y FACTOR DE
CARACTERIZACION 11
HI = 0,0003 T? + 0,3651 T + 0,5364
800 R® =1
m 600 »
= —e— Serie1
S 400 - o .
@ —— Polindmica (Serie1)
T 200
O I I I I
0 200 400 600 800 1000
T°(°F)
T H(BTU/LB)
ENTRADA 529,50 277,97
SALIDA 703,32 405,72
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T.MEAN BOILING POINT(°F)

FACTOR DE CARACTERIZACION

11

800
T H(BTU/LB)(LIQ)
0 0
100 40

200 80

300 130

400 185

500 245

600 305
700 375
800 450
900 525

1000 605

1100 700

ENTALPIA A T°MEAN BOILING POINT Y FACTOR

DE CARACTERIZACION 11
HI = 0,0002 T? + 0,3625 T- 0,0824

800 R? = 0,9999
m 600 -
= —e— Serie
2 400 o ,
m —— Polindmica (Serie1)
T 200 -
0 : ‘
0 500 1000 1500
T°(°F)
T H(BTU/LB)
ENTRADA 529,50 248,10
SALIDA 703,32 353,97
T 600 790 800
277,97 248,10
T 600 704 800
405,720 353,971
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Entalpia de liquido con factor de caracterizacion 12

T.MEAN BOILING POINT(°F) FACTOR DE CARACTERIZACION
600 12
T° H(BTU/LB)(LIQ)
0 0
100 45
200 90
300 145
400 205
500 270
600 340
700 415
800 500
900 595
950 595
ENTALPIA A T°MEAN BOILING POINT Y FACTOR DE
CARACTERIZACION 12
700 HI = 0,0002 T2 + 0,4339 T - 2,8194
600 /,‘v R%?=0,9978
o 500
S 400 // —e— Seriet
'é 300 7 Polinémica (Serie1)
T 200
100 ~
0 :
0 500 1000
(P
T° H(BTU/LB)
ENTRADA 529 288,64
SALIDA 703,32 406,93
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T.MEAN BOILING POINT(°F)

FACTOR DE CARACTERIZACION

800 12
T° H(BTU/LB)(LIQ)
0 0
100 40
200 85
300 135
400 195
500 255
600 325
700 395
800 475
900 555
1000 645
1100 750
ENTALPIA A T°MEAN BOILING POINT Y FACTOR
DE CARACTERIZACION 12
800 HI= 0,0003 T2 + 0,3681T + 0,4808
R? = 0,9999
o 600 -
< —e— Serief
E 400 o .
@ —— Polindmica (Serie1)
I 200 -
0 T T
0 500 1000 1500
T°(°F)
T H(BTU/LB)
ENTRADA 529,50 279,50
SALIDA 703,32 407,77
T 600 790 800
288,64 279,50
T 600 704 800
406,93 407,77
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CALOR ESPECIFICO BTU/(LB)(°F)
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Fic. 4. Calores especificos de hidrocarburos liquidos. [Holcomb and Brow‘:l,

Ind, Eng. Chem. 34, 505 (1942)]
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FIG. 18. Factores de correccion MLDT para intercambiadores 1-2. (Standards of Tubular Exchanger Manufacturers
Association, 2. ed., New York, 1949)
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£ N At Difwencia en la terwinal fria
k| : Aty = Diferencly e 1n termimal callente
z L % W= Coeficients total en fa terminal fria
3% 5o ‘a,s ¥~ Coelisiente total en la terminal cal .0
l E=55 4 e
205
BN s ;
EBEE ‘K, FACTOR : : A et
5.1 0,71 [O- e 0. 8150 011 1. v
i (
0.% o8
4
o3 % =z P
v.2 6.2
e Atf/
0.1 : At 0.1
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Fig. 17. Factor F de temperatura caldrica. (Standards of Tubular Exc}mngﬂ Manufacturers Association, 2a. ed., New York,
1949)
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Anexo E. API 560

Calculo del Poder Calorifico por Work Sheet de Combustién (apéndice

F.C, API 560)

El contenido de carbono del combustible y el contenido de los otros componentes

se ingresa como fraccién en peso en la columna 3 de la Work Sheet de

Combustion (Norma API-560, pag 240) para determinar los componentes del gas

combustible

Combustible

Composicion de Fuel Gas
%

composicion volumen
Carbono 0
Hidrégeno 24,2951
Oxigeno 0,2
Nitrogeno 1,7996
Mondxido de Carbono 0,3999
Dioxido de Carbono 0
Metano 54,889
Etano 10,4979
Etileno 0
Acetileno 0
Propano 6,1988
Propileno 0
Butano 1,3997
Butileno 0
Pentano 0,2999
Hexano 0
Benceno 0
Metanol 0
Amonio 0
Azufre* 0
H2S* 0,02
Agua 0
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Fraccion volumétrica del combustible

Componentes del combustible  |Coluina 1 Cohanna 2 Colunna3 | Colomnad | Columna 5
(1) [E32)]
%o srolumet Peso Peso Total Poder FPoder
tole cular (K ralorifico calotifico
Zathono 00,0000 12,000 00,0000 1]
Hidrdgeno 24,2051 2,016 42,9759 120,000 2BTTAT
Jxigeno 00,2000 32,000 6,4000 1]
Hitrdgeno 1,7996 22,000 50,3888 1]
blondxido de Carbono 0,3999 28,000 11,1972 10.100 112092
Didxido de Cathono 00,0000 44,000 00,0000 1
Rletatio 54,8890 16,000 27,2240 50,000 43.911.200
Etano 10,4979 30,100 3150868 47 430 15.006.213
Etileto 0,0000 28,100 00,0000 47.190 0
& cetilerio 00,0000 26,000 00,0000 4= 240 1]
Propano 6,198 44,100 2733671 46 360 12.673.208
Propileno 00,0000 42,100 00,0000 45 800 1]
Butano 1,3997 5,100 81,3226 45750 3.720.508
Butileno 00,0000 56,100 00,0000 45.170 1]
Pentano 0,2009 72,100 21,6228 45 3a0 9E0.E10
Hexano 00,0000 26,200 00,0000 45.100 1]
Benceno 00,0000 7E,100 00,0000 40.170 1]
hetanol 00,0000 32,000 00,0000 19.960 1]
Amonio 00,0000 17,000 00,0000 18,600 1]
dzfre® 00,0000 32,100 00,0000 1]
H2Z* 0,0200 34,100 00,6520 15.240 10.394
& gia 00,0000 1E,000 00,0000 1]
Total 100,0 1,688,170 82202024
Total por kg de combustible 00 00oa 1,000 42 747
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Columita é Columna 7 Columta 8 Columna ? |Columna 10 | Columna 11 | Columna 12 | Colamna 13
[K¥)] (38 {3zl {3zl
Aite Aire CO2 Formado coz H2O H2O N2 Formado | M2 Formado
Eeguerido Requendo |rke ©O2 porke)| Fommado |Formado (kg|Fomado ke)| (kg N2 por ke
11,51 1,00 366 0,00 0,00 2ES 0,000
34,29 1675949 0,00 0,00 204 437 27 26,36 12091 024
-4 32 -27 65 1,00 0,00 0,00 -3,32 -21 247
0,00 0,00 0,00 0,00 1,00 50,329
247 27 66 157 17,58 0,00 1,20 21,275
0,00 1,00 0,00 0,00 0,000
17,24 15140 58 2,74 240633 2,25 1 976,00 13,25 11 A36 463
16,09 5084 23 293 025,84 1,80 SAE TR 1237 3008 757
1479 1,00 3,14 0,00 1,28 0,00 11,34 0,000
1329 1,00 338 0,00 069 0,00 10,21 0,000
15,68 4,286, 40 2,99 217,37 1,63 445 53 12,05 3204073
1479 1,00 3,14 0,00 1,28 0,00 11,34 0,000
15,46 1325725 303 246,41 1,55 126,05 11,28 Q66,112
1479 1,00 1,28 0,00 1,28 0,00 11,34 0,000
15,33 331,48 305 6595 1,50 32,43 11,72 234716
15,24 1,00 3,06 0,00 1,46 0,00 11,711 0,000
13,27 0,00 338 0,00 0,69 0,00 10,20 0,000
B8 1,00 1,38 0,00 1,13 0,00 498 0,000
6,10 0,00 0,00 0,00 1,59 0,00 551 0,000
451 1,00 2,00 0,00 0,00 331 0,000
6,08 415 1,88 1,28 0,53 0,26 468 3,192
1,00 1,00 0,00 1,00 0,00 0,000
27 T83.57 4 420,76 358709 21 404 212
16,46 2,654 2,125 12,679

Calculo de kg de elementos resultantes de la combustiéon por kg de combustible

Requerimientos y productos

kg
combustible 1,000
Aire 16,46
CO2 2,654
H20 2,125
N2 12,679

Resumen del Balance de masa de los compuestos resultantes de la combustion
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CORRECCION POR EXCESO DE AIRE

Para H20 formado =0

Kg de H20O formado = 0

Debido a que la muestra de oxigeno extraida es en base seca

Kg de exceso de aire por kg de combustible:

N, formado + CO, formado . H, Gfarﬂmrfﬂ]

28,85% %0, )*
(28,85+200,) ( 28 44 18

kg _de H-,0 +1
kg de aire requerido

20,95 =%0, % [(l,ﬁﬂlﬁ *

Kg de exceso de aire por kg de combustible = 2.29 kg

kg de exceso aire

Porcentaje de exceso de aire = , :
aire _requerido

Exceso de aire 14%

Temperatura de salida de los gases de combustion, Te: 334,8 °C

columna 1 columna 2 columna 3
componente | kg de componente formado / kg de|entalpia a la Te |contenido de calor (kjkg de
combustible) (kj/kg) combustible)

CO2 2,654 355,125919 943
vapor de

agua 2,125 610,116142 1296
N2 12,679 337,605903 4281
AIRE 2,29 328,492787 751
TOTAL 19,745 il 7271

Balance de energia de los gases que salen por la chimenea
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Resultados
se obtiene el calor perdido por la chimenea, Qs

Qs = 7271 KJ/kg de combustible

R

- -

T

H,at T, =T,
Fuel Aeribient
LMW = My, o+ M, air

Figure F-3—Typical Heatar Arrangement with Nonprehaeated Air

Flujos caldricos involucrados en el balance de calor de un horno de tiraje natural.

Ingresando el poder calorifico superior y los demas parametros requeridos en la
Work Sheet del Poder Calorifico Inferior (apéndice F.C, APl 560), se determina el
poder calorifico inferior y el contenido de carbono (como porcentaje). Utilizando
esta metodologia, Hinf es igual a 48.747 KJ/kg de combustible.

Las pérdidas por la chimenea, Qgc, se determinan sumando el contenido de calor
del gas de combustion a la salida de la zona de la chimenea a Ts (ver Stack loss
Work Sheet, apendix F.D, APl 560). Por lo tanto, Qgc= 7271 KJ/kg de
combustible a 334,8 °C.

Los calores sensibles Qaire, Qc y Qv, se determinan asi:
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Qﬁ:’rr =45 * o * Clnfrs § {TE - I-F JI

Donde, kg de aire por kg de combustible es igual a la suma de los valores (a) y
(b) de Excess Air and Relativy Humidity Work Sheet (ver Apéndice F.C, API 560).

Qaire =8825,5 KJ/kg por kg de combustible

Qc =Cp* (T1-Tr)
Qc = 6,25 KJ/kg por kg de combustible
Las pérdidas por las paredes se aproximan a 1 % del calor aportado por el
combustible, ya que los disefios se adecuan a las recomendaciones de la norma

API-560= 487,5 KJ/kg

Finalmente, tomando una base de célculo de 1 kg/h de combustible, la eficiencia

neta térmica :

. Eficiencia :87%
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