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Uno de los equipos mayores, presentes en las
rlantas de refinacién de petréleo y petroquimica es el
horno de calentamiento de fluidos.

El control de costos de operacién de los
combustibles derivados del petréleo que constituyen un
recurso agotable han hecho tomar conclencia de la
importancia de una evaluacién eficiente de los equipos
que desarrollan procesos de combustién. El1 control de
estos equipos y su optimizacién constituyen dos
funciones muy 1importantes para los ingenieros de
procesos. Para que el Ingeniero pueda desarrollar con
eficiencia su trabajo en estos campos debe estar en
condiciones de realizar un andlisis completo. Serd
_ bPreclso programar los sistemas de cdlculo de forma que
puedan combinar las relaciones que describen las partes
individuales de la insta;acién. Habrda que evaluar
parametros béasicos de estas relaciones, como el
requerimiento térmico del proceso, el tipo de fluido a
calentar, el tipo de combustible a ser utilizado,
regulacién de la contaminacién ambilental y otras
limitaciones del proceso.

Lo expuesto hasta aqui obliga a enfrentar una
tarea compléja, gque pueda ser estructurada a través de

una secuencia ordenada de cdlculos, en donde los




modelos matemdticos constituyen frecuentemente una
necesidad primordial. Por lo tanto, la evaluacién del
proceso se puede facilitar mediante la simulacidn, ya
que mediante ella se pueden encontrar mejores
condiclones de operacién de un horno existente en la
refineria, asi como evitar la aparicidén de potenciales
problemas operativos.

El propésito de este trabajo es presentar la
secuenclia, bajo la forma de un modelo matemdtico para
realizar cdlculos de evaluacibén de procesos de hornos
de refineria, haciendo estudios de wuna forma més
rapida, econdmica yv completa.

En el inicio del proyecto, los programas del
modelo matemédtico fueron desarrollados en el lenguaje
de programacién Basic, realizando las primeras corridas
de prueba "off-line" en la Refineria La Pampilla.
Posteriormente fue modificado en su nueva versién al
lenguaje de programacién "C" y acoplado a un software
de comunicacién "HCI", de tall forma obteniendo datos
real del proceso y con ello una simulacién "on-line" de
los hornos de la Unidad de Destilacién Atmosférica en
la Refineria Vale do Paraiba, siendo los resultados
obtenidos bastantes satisfactorias.

El trabajo constituyé la primera etapa del
desarrollo de un sistema inteligente¢(*? en tiempo real,

para diagnésticar las fallas operacionales del horno.

¢*> Un sistéma inteligente o sistema experto posee una
base de conocimiento conteniendo porciones de




Este obJjetivo final se Justifica por la
necesidad de dar a 1los Operadores de procesos una
herramienta de apoyo para la mejora del desempefio
operacional de estos equipos gque consumen grandes

cantidades de energia [ROWA88, STEPS0, TOUCSO0].

1) Plantear un modelo matemdtico de evaluacidén y disefio

de hornos considerando variables reales de

operacidn.

2) Establecer un modelamiento del horno basado en las
ecuaciones de transferencia de calor por radiaciédn,
conveccldn y conduccién para disefiar hornos de

calentamiento de petrdleo.

3) Simular via computador las condiciones de operacién
de forma a obtener una optimizacién cuyos resultados

mostrard el perfil por zonas del equipo evaluado.

4) Probar la vdlidez del modelo evaluando el disefio de
un horno de calentamiento de - petrdleo crudo
existente en la refineria para confrontarla con su

disefio original.

coneccimiento de alto nivel sobre un campo
especializado y wuna méquina de inferenc;ﬁ para
manipular dicho conocimiento tornandolo explicito.




5)

1)

2)

3)

Evaluacién de la eficiencia de hornos y su

incidencia en la conservacidén de la energia.

Revisién de los procesos hidrdulicos \'g de
transferencia de calor con los sistemas de
calentamiento de hidrocarburos en las refinerias de

petrdleo.

Planteamiento de un modelo matemdtico para la
evaluacién de un horno a partir de las ecuaciones

fundamentales de disefio.

Solucién del modelo matemdtico a través de su
procesamiento en un computador personal y las
corridas de prueba para la simulacién del horno con
datos reales de planta apoyédndonos en un sistema de
adguisicién de datos para obtener la informacidén en

tiempo real.
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CAPITULO I

DESCRIPCION GENERAL DE LA REFINERIA LA PAMPILLA
El presenta capitulo presenta una resefia
histérica de la creacién de la Refineria La Pampilla

(RFLP) y trata de explicar la importancia del proceso

de refinacién del petréleo crudo.

1.1 RESENA HISTORICA

Cerca de la mitad de la energia consumida en
el mundo es‘origlnaria del petréleo y el gas natural,

lo que concede a esas materias primas la posiciodn




indiscutible de elementos fundamentales para el
desarrollo de los pueblos.

Utilizado como medicamentos por los pueblos
antiguos, gradualmente el petrdéleo se hizo la méas
importante fuénte de energia de la actualidad. Sin
embargo, en s8u estado natural, tiene una aplicacién
restricta. Consiste bdsicamente en una mezcla de

millares de compuestos organicos formados por la

combinacidén de moléculas de carbono e hidrégeno - los
hidrocarburos.
Es una tarea de las refinerias, que

utilizando métodos de procesamiento que separan grupos
de moléculas, rompen, reagrupan atomos y Juntan
moléculas diferentes, para obtener del petrdleo los méas
diversos derivados para el uso comercial.

Petrdéleos del Peru es una empresa petrolifera
integrada, propiedad del Estado Peruano. Como empresa
integrada, realiza pricticamente todas las operaciones
de la industria: busca petréleo, lo produce, lo refina
v lo distribuye en todo el Pais. Fundada el 2 de Abril
de 1948, como Empresa Petrplera Fiscal, en 1969 cambid
su denominacién por "Petréleos del Pera". Los
hidrocarburos son las principal fuente de energia en el
Perl, proporcionando alrededor del 60% de toda la que
consume el pais. Todas las fuerzas productoras de la
nacién -la industria, la pesqueria, la mineria, 1los

transportes y la agricultura- regquieren cada dia



mayores cantidades de combustible v lubricantes
pretroliferos. Las refinerias con que cuenta Petrdleos
del Peri son cinco, 0o sea La Pampilla, Talara,
Pucallpa, Iquitos y Marsella (incluyendo ex-Conchan),
tienen una capacidad de refinacién de alrededor de
190,000 TDbarriles diarios de petrdleo crudo, que
representa el 100% de la capacidad refinadora del pais.
La refineria La Pampilla, tal como la conocemos
actualmente ampliada su capacidad hasta 120 MBPD ha
sido sometida desde su arranque inicial a varias
modificaciones, mejoras y ampliaciones.

La inaguracién oficial de La Pampilla se
realizé el 17 de diciembre de 1967, aproximadamente dos
afiocs despues de la firma del contrato (12 de octubre de
1965) de la Empresa Petrolera Fiscal (EPF) con la firma
Marubini Ltda. Japan Gasoline Co., a quienes se les
encargo la construccién, suministro de equipos vy
financiacidén de La Pampilla.

En 1970 se realizé la primera ampliacién para
incrementar la capacidad a 30 MBPD, ya que cuando se
inicio su funcionamiento procesaba 20 MBPD; contando
con los servicios de la U.0.P. (Universal 0il Products)
y la Japan Gasoline Co.

Durante 1973-1974 con personal de la
Pampilla, se hicierén los estudios y la ejecucldn de
las obras para aumentar la cépacidad de la refineria

hasta 35-37 MEPD.



El 24 de octubre de 1974 Petrdéleos del Peru
S.A. celebrdé un contrato con la firma Francesa TECHNIP
para una nueva ampliacién de La Pampilla, con la que
incrementd sus capacidad hasta 100 MBPD. La ejecucién
de ambas partes con exepclén de la linea submarina ha
sido realizada por sub-contratistas nacionales. La
linea subamarina, fue encoméndada a la firma BOYGUES
O_é., sub-contratista de TECHNIP.

La terminacién mecdnica de toda la obra se
efectué el 28 de noviembre de 1976, entrando en

operacién oficial el 20 de enero de 1977 [RFLP77].

1.2 ESQUEMA DE PROCESAMIENTO DE TA REFINERIA LA
PAMPILLA

La capécidad de procesamliento de crudo es de

100 MBPD y cuenta con las siguientes wunidades de

proceso:
MBPD

— Destilacién Primaria I 35-37

- Destilacién Primaria II 65

— Destilacién al Vacio 11

- Cracking Catalitico 7

- Unifining (Desulfuracién Nafta) 2,7

- Platforming (Reformacién Nafta) 1,7

- Merox Kerosene I 4,9

- Merox Kerasene I1 8,5

- Merox Gasolina F.C.C. 4,5




Para la operacién de las unidades de proceso,
la refineria se integra con las unidades de servicios
industriales: recepcidén, transferencia y distribucién
de electricidad, sistema de generacién de electricidad
de emergencia, generacidén de wvapor, -planta de agua
tratada, planta de agua enfriamiento, sistema de agua
cruda y potaeble, sistema de proteccidédn contra incendios
y 2istema de desague.

En la refineria se elaboran los siguientes productos:
- Gas combustible

- G.L.P.

- Butano

- Gasolina de 84 y 95

- Gasolina sin plomo

- Kerosene Doméstico/industrial
- Turbo Combustibles

- Diesel No. 2

— Petréleo Industrial No. 5

- Petrdéleo Industrial No. 6

- Petréleo Industrial Pesado

- Solvente No. 1

1.3 DESCRIPCION DEL PROCESO DE REFINACION DE PETROLEQ
CRUDO |
1.3.1 Recepciédn y Transporte de Petréleo Crudo

La recepcién y transporte se realizan de la siguiente

manera:



1.3.1.1 Sistemas de Bovas v Qleductos

Este es uno de los sistemas mas usados por
las refinerias gque son abastecidas de materia prima,
'(petréleo crudo) por via maritima. Consiste
escencialmente de un conjunto de boyas, que sirven de
amarraderos de los barcos y la linea de desembarco. La
linea de desembarco consiste generalmente de tres
partes bdsicas: un grupo de mangueras flexibles, una
linea submarina y una tercera parte gque es la linea que
une la anterior con un sistema de tanques de la

refineria.

1.3.1.2 Sistema con Muelle v Oleducto

Este sistema es mds costoso que el anterior y
se usa en casos muy especiales, debe existir suficiente
profundidad en las aguas como para permitir el ingreso

de barcos de gran calado.

1.3.1.3 Sistema de Qleoducto Simple

Este sistema es utilizado en aquellas
refinerias a la que es posible abastecer con crudo
producido por yacimientos locales, o la refineria se
encuentra en un punto tal gque no es posible llegar

hasta ella por bugques tanques.



1.3.2 Almacenamiento en Refinerias

Una industria, cuya caracteristica principal
es la de operar con cantidades elevadas de productos
liguidos, se ve obligada a disponer de capacidades de
almacenamiento enormes de manera que a8l visitar una
refineria, sorprende constatar la gran cantidad de
superficle destinada a almacenamiento en comparacién
con las que ocupan las unidades de proceso propiamente
dicha.

Tabla 1.1: Almacenamiento de Productos

DESCRIPCION CANTIDAD | CAPACIDAD NOMINAL (M®)
Petréleo i1 957 000
Productos Intermedios 23 390 150
PRODUCTOS PIRALES
Gasolina ' 08 287 000
Nafta 06 188 500
Solventes 06 14 000
Turbo Combustible 06 80 600
Diesel 08 329 000
Aceites Combustibles 17 289 600
Residuo Aromt/ Asfalt. 04 10 400
Aleohol 02 | 69 000
G1P (Eaferas) 12 39 700
Sub Total 69 17327 800
Total 103 2°674 950




El almacenamiento de los productos finales,
intermedios y petrbleo se realizan en esaferas, tanques
cénicos de techo fijo y techo flotante. Un ejemplo de
la capaclidad de almacenamiento de una refineria con un
procesamiento promedio de petrdélec de 220 MBPD se

muestra en la tabla 1.1 [REVA91].

1.3.3 Unidades Industriales

A través de un conjunto integrado de unidades
industriales (Figura 1.1), una refineria petrolifera
puede producir todos los derlvados necesarios al
mercado nacional, que van desde combustibles - gas
licuadeo de petréleo; gasolina, kerosene de 1luminacién,
turbo combustible, diesel, aceites combustibles— hasta
derivados especiales agfaltos, naftas, aguarras
mineral, hexano, residuos aromédticos y azufre. Las
naftas son utilizados en la industria pefroquimica para
la produccién de varios bienes de consumo, tales como
goma sintética, pldsticos, tintas, productos
farmacéuticos, cosméticos, productos alimenticlos,

ropas alntéticas, etc [REVA91].
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1.3.4 Sistema de Alimentacién del Crudo a la Unidad de

La unidad de destilacién atmosférica o
primaria I y II de RFLP fué disefiada para procesar 35 y
65 MBPD de petréleos respectivamente, siendo
reacondicionados con nafta. Los derivados obtenidos son
el GLP, nafta 1ligera vy pesada, kerosene y turbo
combustible, diesel gasoleo liviano y pesado. La unidad
puede procesar hasta 50% de esa carga, manteniendo las

especificaciones de los productos.

1.3.4.1 Lineas de Aprovigionamiento a Bombas de Carga v

El crudo almacenado en los tanques a
temperatura de ambiente es transportado por medio de un
sistema de tuberias por gravedad a través de una linea
de 32" hasta las bombas de succidén de carga de la
unidad, a través de dos lineas de 12" controladas por
FRCAL (Flow Recorder Controllers Alarm), enviando el
petréleo al tren de precalentamiento. La utilizacién de
un sistema de filtros de carga, cumplen la funcién de
retener cualquier particula o material extrafio que
rudiera daflar a la bomba de carga. Generalmente se
tienen dos filtros gque operan en paralelo y un tercero

en reserva que e8 usado cuando uno de los filtros

10



principales es puesto fuera de servicio para

operaclones de limpieza.

1.3.4.2 Bomba de Carga

Estas bombas son de tipo centrifugo sirven
para la alimentacién de la unidad de destilacién
primaria.

Son disefiados para grandes capacidades; en
muchos casos la totalidad de la carga a la unidad. Si
la unidad de destilacién primaria fuese muy grande es
necesarlo contar con varias bombas de menor capacidad
operando en paralelo. También son disefiadas para
desarrollar altas presiones (30-32 Kgr/cm2) por lo que
las bombas pueden tener 3 6 méds etapas.

El uso de altas presiones obedece a multiples
razones de disefilo, tales como vencer 1la caida de
presidén de los equipos posteriores y la mds importante
evitar vaporilzaclén en los equipos de precalentamiento

del crudo y desaladoras.

1.3.5 TIren de Precalentamiento

En toda unidad de destilacién primaria se
cuenta con un sistema de aprovechamiento de calor, este
es el tren de precalentamiento de carga, el crudo a

temperatura ambilente es impulsado por medio de bombas



de carga a través de intercambiadores, en los que se
callienta con los productos que salen de la unidad, locs
que a su vez se enfrian.

Generalmente es posible precalenfar el crudo

hasta temperaturas de 205-230 =C.
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Figura 1.2: Esquema de Desalado del Petréleo
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Después el crudo puede ser introducido ya sea
a la unidad pre-flash para separarle las fracciones méas
ligeras o directamente al horno, para de ahi una vez
alcanzada la temperatura de aproximadamente 350-400 =C,
e ingresar a la torre de destilacién primaria.

En la mayoria de las refinerias se cuenta con

un sistema de desalado del crudo (Figura 1.2).

Este sistema se instala en serie con la
corriente del crudo en un punto intermedio del tren de
intercambiadores de <carga a la unidad donde la
temperatura es alrededor de 125 - 130 <C.

El obJjetivo del desalado es minimizar el
contenido de sal en el petréleo crudo para disminuir

problemas de corrosién en los equipos de la planta.

L.La importancia de eliminar el agua del
retréleo obedece a los efectos nocivos que ocasiona su

presencia, los que podemos citar a continuacién.

— Disminuye el API del crudo y por lo tanto su wvalor

comercial.
- Es portadora de sales orgénicas, promotora de incrus-

taciones y corrosién en los equipos de refinacidn.

13



- Incrementa los costos de transporte y procesamiento
de petrdleo crudo.

Las sales y demas impurezas s6lidas como
arena, asfalto, barro de perforacién, compuestos
érgano-metdlicos, arcilla, etc. son indeseables por que
tienden a formar dep6sitos, instalaciones y residuos de
carbdn en los equipos de proceso, tuberias de
conduccidén y tanques de almacenamiento.

Las sales que se encuentran con mayor
frecuencia en el petréleo crudo son los cloruros,
sulfatos y carbonatos de los metdles alcalino terreos.
Usualmente se encuentran disueltas en el agua y es
posible que se presenten en forma de cristales no
disueltos, dispersos en el crudo.

Entre las sales més perjudiciales son los
cloruros de calcio y magnesio que por hidrolizarse
fédcilmente a las temperaturas de los procesos de
destilacién, forma el dcido clorhidrico, que
constituyen medios potenciales de corrosidén muy

peligrosos.

CaCLz + 2H=20 —_— Ca(OH):z + ZHCL

HCL : Acido Clorhidrico Corrosivo

14



Este método se basa en la ruptura de la pelicula
interfacial que cubre las gotitas de agua
emulsionadas en el crudo. Esta accién se logra
agregando al crudo ciertos productos quimicos
llamados desemulsificantes; estos destruyen o
neutralizan los efectos estabilizantes de las
emulsiones que constituyen la pelicula interfacial.

Luego de agregar el desemulsificante, se le agrega
agua al crudo para favorecer la coalescencia de las
gotitas de agua salada y se almacena la mezcla en
tangues de reposo para separar el agua por
decantacién o se hace pasar a través de un lecho de

agua en tangues llamados "Gum Barrels" (RLFP77).

b) Desalado Electrostatico

Este método se basa en la coalescencia de las gotitas
de agua por medio electrostdtico se le agrega cierta
cantidad de agua fresca yjdesemulsificante al petrdleo
v se agita la mezcla pafﬁ favorecer la dispersién vy
accién del desemulsificante y producir colisiones de
las gotas de agua, luego se expone la mezcla a la

accién de un campo electrostdtico. En algunos casos en

15



que la pelicula de emulsionante que rodea las gotas de

agua no es muy estable no se hace necesarila la adicidén

de desemulsificante al petrdleo.

1.3.7 Calentamiento en Hornos de Proceso

Del circuito de precalentamiento el crudo
puede ir directamente a los hornos de calentamiento o
pasar primero a través de una torre de pre-flash vy

luego al horno.

1.3.7.1 Pre-Flash

El crudo gque se encuentra a una temperatura
de 2102 - 230 ©C y una presién de 32 Kgr/cm2, es
introducido en un recipiente que no tiene ningin equipo
interﬁo para fracclonamiento, en el cual se separan las
fracciones ligeras del crudo por la parte superior por
medlio de una linea que descarga‘dichas fracciones en la
zona de vaporizacién de la torre de fraccionamiento.
Por la linea de fondo de pre-flash sale el crudo que es
bombeado a los hornos.

El pre-flash opera a presiones de 3.5
Kgr/cm2, su funcién principal es aliviar la carga de
horno por la separacién flash de las fracciones ligeras

de petrbdleo (aprox. 3.5% a 9.5% en volumen).



1.3.7.2 Hornos

El flujo del crudo proveniente de los fondos

del pre—-flash es introducido a los hornos de

calentamiento, y es controlado por un sistema FRCAL
(Flow Recorder Controller Alarm).

En los hornos el crudo se calienta desde
temperaturas del orden de 210 - 230 =C hasta 350 - 400
oC dependiendo del tipo del crudo gque se este
procegando y del arreglo del sistema de calentamiento.

La 1ngenieria de disefio de los hornos se

verd con més detalle en el caﬁitulo III (Figura 1.3).
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1.3.8 Destilacion Primaria v de Vacio

El petréleo crudo vy los productos del
petrdleo son mezclas complejas de Hidrocarburos
"ligeros y pesados' de diferente peso molecular, estos
componentes tienen distintos puntos de ebullicidén (es
decir se transforman de ligquido a vapor a diferentes

temperaturas).

Aprovechando esta particularidad es posible

separarlo en diferentes fracciones o productos.

1.3.8.1 Degtilacién Primaria

Una torre de una sola etapa se muestra en la
figura 1.4. La wunidad mostrada estéd disefiada para
separar =seis productos: gas ,destilado de tope, tres
corrientes laterales y residuo no destilable, o fondos.

El destilado de tobe es frecuentemente una
nafta ligera, aunque algunas unidades toman todo el
rango de ebullicién de nafta (hasta cerca de 205 <C,
punto final de ebullicién), como producto de tope. La
primera corriente lateral puede ser kerosene, turbo
combustible, o nafta pesada para la alimentacién de
unidades de reformacién. La segunda corriente lateral
de la torre mostrada en la figura 1.4 puede ser usada

como combustible diesel o como aceite de calefaccién.

18
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pesado o gas6leo. para alimentacién de una unidad de

craqueo catalitico. Una torre de destilacidén primaria

es disefiada normalmente flexibilidad

con suficiente

para procesar mas de un tipo de crudo o para mias de una

distribucién de productos para una sola unidad.
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Existen corrientes laterales que contribuyen
a esta flexibilidad y facilitan la produccidn de cortes
de pequefio rango de punto de ebullicién, para usos
especiales.
EL producto de fondos de 1la torre de destilacién
mostrado puede ser mezclado para la preparacidn de

retrédleo residual.

En las grandes refinerias, el residuo

atmosférico es nuevamente reducido en la unidad de

vacio y no pasa a través de los intercambiadores vy

enfriadores mostrados en la figura 1.4.

Productos gque se obtienen en las unidades de
destilacién primaria se detallan a continuacidén, los
cuales son enviados a otras unidades para tratamiento o

almacenamiento, previo enfriamiento y recuperacién del

calor.

Ppj -

- Gas : A la anteorcha

- G.L.P. : A recuperacidn de gases

- Gasolina : Carga a estabilizadora

- Nafta : A unidad de reformado o mezclado

f

gasolinas
- Kerosene/Turbo : A unidades de tratamiento y tanques
- Diesel : A tanques o carga de craqueo

- Gasdleo : Como carga a F.C.C
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— Crudo Reducido : A la unidad de vacio y/0 preparacién

de petrdleo industrial #5 & #6

La temperatura a la que el crudo debe entrar
a la torré de destilacidén primaria (zona de
vaporizacidén o flash) es aquella que se requiere para
vaporizar el producto de tope mds los cortes laterales
més el "overflash'.

La temperatura de la =zona flash es la
necegarla para vaporizar los productos de tope y las
corrientes laterales méds de una cantidad determinada de
"overflash"=2.

El "overflash" se condesa en los platos de la
secciétn de despojamiento de fondos, su proposito es
prevenir la formacién de coque en los platos de la
seccidén de laﬁado y arrastre de coque en los productes
laterales bajos. También es un medio de proveer
fraccionamiento entre las corrientes laterales
inferiores (gaséleos) y los fondos de la torre, por gue
se requiere el reflujo del plato de extraccldén de 1la
corrientes laterales bajas para condensar el
"overflash"'" (RFLP77).

Generalmente se un overflash de 3% LV para

prevenir la formacién de coque en la unidad de

Z2: El overflash es aquella porcién de crudo que es
vaporizada adicicnalmente a los productos de tope vy
corrientes laterales.
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destilacién primaria. Es deseable tener un "overflash”

para mejorar el fraccionamiento.

1.3.8.2 Agotadores

Los cortes laterales de la torre de
destllacién primaria alimentan a cada-uno de los cuatro
agotadores, entrando por la parte superior de estos.
Cada agotador tiene entre 4 y 5 platos, y por el fondo
se 1lnyecta vapor sobrecalentado , para despoJar a los
productos de sus fracciones ligeras.

Los agotadores de nafta para carga de las
unidades de "platforming"” no usan vapor de
despojamiento, y el despojamiento es hecho por medio de
su rehervidor.

Los cortes laterales de la torre, cOomo
productos, al pasar por el agotador, son ajustados con
el vapor para obtener su punto de ebullicidén adecuados,
v posteriorménte luego de pasar por los
intercambiadores y enfriadores, son cargados a sus
respectivos filtros, de sal o deshlidratadores. La nafta
no necesita filtro de sal.

La cantidad de producto gque se extrae de la
torre estd controlada por el control de nivel de cada

uno de los agotadores.



1.3.8.3 Deshidratadores

Los cortes laterales de kerosene dilesel y
gasbleos atmosférico, que son tomados por la bomba de
producto respectivo, llegan a los deshidratadores via
intercambiadores y enfriadores.

El deshidratador esta lleno de sal comercial.
El producto entra por la parte inferior y atraviesa las
capas de sal, el agua en suspencidén del producto es
tomada por la sal y se produce a separacidén de aceite y
agua. El aceite sale por la parte superior y la
solucidén de agua salada s8e precipita al fondo del
recipiente. El agua se podia drenar al desague a

intervalos.

1.3.8.4 Destilacidén al Vacio

En las industrias del petréleo se han de
desarrollar dos tipos principales de unidades de
destilacién al wvacio. Las diferencias, estriban en sus
funciones y detalles de construccién mas no en su
principio de operacién. Por conveniencla estos dos
tipos son cominmente indicados como fraccionadoras al
vacio para lubricantes y para cargas a unidades de

craqueo catalitico.
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a) La unidad de produccién de lubricantes:

Mostrada en la Figura 1.5-a fué desarrollada
en el periodo comprendido entre las guerras mundiales.
Como su nombre lo indica esta unidad fué disefiada para
satisfacer la demanda de bases lubricantes pesadas. Con
egsta unidad es po=aible producir destilados cuyo punto
de ebullicién a presién atmosférica es tan alto como
565-570 =C.

La wunidad de destilacién &al vacio para
lubricantes es similar a una unidad de destilacién
primaria descrita previamente. La alimentacién de crudo
reducido es precalentado por intercamblo indirecto con
las corrientes callentes de productos, luego fluye a
través del horno y la linea de transferencia a la zona
flash. La zona de vaporizacién opera a una presidn
absoluta de 0.12-0.15 Kg/cm=2.

El liquido de la zona flash es despojado por
medio de vapor de agua para incrementar el rendimiento
de destilado y algunas veces se inyecta vapor de agua
en el serpentin de calentamiento.

Al disminuir el punto de ebullicién de 1la
carga, el vapor puede reducir la médxima temperatura
requerida para lograr un rendimiento dado, minimizando
asi la formacién de gas y la degradacidén de productos.

El1 cragqueo 1impone una condiclén adicional a

la unidad de vacio en este, forma gases incondesables a
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b) La unidad de vacio para preparacidén de carga a

Mostrado en la Figura 1.5-b es en realidad un
modelo sgimplificado de la unidad de lubricantes, y no
de una unidad distinta. Este tipo de +torre de

fraccionamientec no fue muy usado hasta poco tiempo

despues de la 24= pguerra mundial. Como la demanda de.

gasolinas de alta calidad se incrementd rédpidamente en
el periodo de post-guerra, las refinerias comenzaron a
aprovechar mejor el crudo para poder aumentar la carga
a la unidad de cragueo catalitico. La wunidad de
produccién de lubricantes no era lo mds adecuado para
este fin, por que estaba diseﬁado para preparar bases
lubricantea bien fraccionadas.

El gran nimero de platos lubricantes
necesario para el fraccionamiento de lubricantes impone
una caida de presién relativamente grande entre el
condensador y - la =zona de vaporizacién; las altas
presiones resultantes para la zona de vaporizacidn
reducen el rendimiento del gaséieo pesado gue puede ser
obtenide a una temperatura dada. Una tendencia reciente
en la destilacidén al vacio para preparacién de carga
para unidades de cragqueo catalitico es proporcionar una
mejor separacidén entre los gasoleos destilados y el
residuoc. Una cantidad moderada de fraccionamiento

resulta en una reduccidn...
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en la cantidad de cenizas y materiales asfdltlcos (los
cuales causan una alta formaclén de coque en los
procesos de craqueo catalitico), en el gaséleo

destilado.

1.3.9 Productos Finales - Procesos de Tratamiento
Canustico, Merox v Otros.
1.3.9.1 Estabilizacidén de la Gasolina

La estabilizacién de la gasolina tiene por
objeto separar las fracciones méds ligeras de ' la
gasolina de destilacién primaria, fracciones que causan
que la presién del vapor Raid (PVR) de la gasolina este
por encima de los valores especificados por las normas
de productos obtenidos.

Los productos que se obtienen de la unidad

estabilizadora son:

- Gas combustible
- Gas licuado de petrdleo (GLP)
- Gasolina estabillizada.

La carga viene del acumulador de gasolina de
la torre de fraclonamiento.

Antes de 1ingresar a la torre estabilizadora
la carga pasa por intercambiadores donde se precalienta
con la gasolina estabilizada del fondo de 1la torre,
formando una mezcla de liquidos y vapores. La carga
llegara a la torre caliente dando una temperatura a los
fondos de aproximadamente 148/185 <C. |

La torre eatabilizadora cuenta
aproximadamente con 30 platos y aproximadamente 7.03

Kgr/cm?2.
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La temperatura de operacidn es aproximadamente:

- Tope : 38/66 <C
- Fondo : 148/165 <C

La entrada de carga es por el platoc 20 .

Los vapores de tope estan compuestos
principalmente de propano y otros gases ligeros, parte
zon condesados en enfriadores y recibidos en el
acumulador de tope y la parte gaseosa se envian al
sistema de gas combustible. Una parte de gas se retorna
al tope de la torre con bombas como reflujo a una
temperatura aproximada de 38 =C. y controlada por un

instrumento FRC.

La parte restante gas licuado cuyos

principales componentes son propano y butano, s8e envian
por presién y controlando el nivel del acumulador a la

unidad de recuperacién de gases.

1.8.9.2 Iratamientc  Quimico de las. Componentes
ese es c
Los prrincipales componentes indeseables

pueden ser agrupados en

- Iones metdlicos solubles, tales como el Cobre.

— Componentes sulfurados, entre ellos los mercaptanos,
el sulfuro de hidrégenc, el azufre en estado atdmico,
el sulfuro de Carbono, etc.

-~ Componente nitrdgenados losg que incluyen a compuestos
bdsicos tales como la piridina v guinolina y Neutros
o anfotéricos tales como el pirrol y sus homélogos

- Los compuestos oxigenados, tales como fenoles y los
dcidos carboxilicos.

— Hidrocarburos diolefinicos.



El objetivo principal del tratamlento gquimico
es obtener productos aptos para sufrir ciertas
transformaciones posteriores, 0o bilen productos que
satisfagan las exigencias comerciales del mercado.

En la actualidad existe un gran numero de
procesos destlinados a la eliminacién, o a la conversién
de los contaminantes contenidos como productos de
destilaclédn y cragueo.

A continuacidén se presentan los siguientes

procesosa de tratamliento quimico.

1) Procegso de Tratamiento Caustico:

La mayoria de los productos livianos del
petréleo requieren primero un lavado cdustico y éste
es algunas veces el 1nico tratamiento. A las
gasolinas de destilacién primaria y de craqueo
normalmente se les lava con soda inmediatamente
después de salir de la unidadd primaria o de craqueo
respectivamente. Las gasolinas dcidas tratadas
usualmente se neutralizan inmediatamente después del
paso dacido.

El tratamiento céustico se aplica a los
hidrocarburos livianos por varios propositos. El1 méas
frecuente de ellos es la remocidn del H=z5 &
mercaptanos. Con menor frecuencia se utilizan
también para eliminar fenoles, &dcidos organicos &
inorgénicos.

La importancia del lavado cédustico radica en
que baja el contenido de mercaptanos,reduce la
concentracidn del azufre total, meJjora la
susceptibilidad al plome (TEL) v reduce el tamafio de

la unidad de endulzamiento.
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2) Proceso de Tratamiento Merox:

3)

a)

Es un proceso catalitico que puede utilizarse
para tratar productos en los que se desea eliminar
casi completamente los mercaptanos (extracién) 6
convertir los mercaptanos a un producto menos
indeseable (endulzamiento).

En este tratamiento los mercaptanos son trans-

formados a disulfuros por medio de las siguientes

reacciones.
NaOH + RSH —————> NaSR + H=20
4 NaSR + Oz + 2Hz0 ——> 2 RSSR + 4 NaOH
Los disulfuros restantes 3son sustancias

aceitosas ligeramente‘ solubles en la solucidén de
NaOH por lo consiguiente pueden ser separadas por
gedimentacidn.

El catalizador es un 4gquelato de cobalto es
insoluble en el aceite y puede ser usado ya sea
disuelto en una solucién de NaOH (endulzamiento
liquido ) ¢ sobre un soporte s6lido apropiado

(endulzamiento en lecho fijo).
Qtros Tratamientos:

El tratamiento con acido sulfirico que,
frecuentemente, se considera superado, se aplica atn
ampliamente para el tratamiento de productos de
petrdéleo, a pesar de que la utilizacién del &cido
gastado gque se obtiene plantea problemas, a menudo,

dificiles de resolver.
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b)

Este proceso elimlnan las bases, oxlda los
mercaptanos vy disuelve algunos de los productos
resultantes.

Los mercaptanos se transforman, parcialmente en
disulfuros poco olorosos.

Por otra parte, el &cido sulfirico favorece la
rolimerizacidn y puede transformar los etilénicos en
ésteres solubles en el &cido. La concentracidén en
azufre del producto habrd disminuido mds o menos, en
funcién de la cantidad de acido empleada.

Sin embargo, se reparten los productos formados
entre el dclido de refino v el refinado, de modo que
este Gltimo puede contener productos indeseables
como ésteres disulfuros, sulfuronas, que seria
interesante eliminar. La perdidad por polimerizacidén
aumentan con la temperatura, lo que obliga a operar
a temperaturas moderadas, o bajas, de 20 a 30 =C
para las gasolinas y de 30 a 40 <2C para el "white
spirit"” y el kerosene.

El tiempo de contacto no debe ser largo, con el
fin de evitar la coloracién del refinado. En proceso
continuo se admite una duracién de 5 a 10 minutos vy,
por cargas, de 20 a 40 minutos, segin el equipo y el
producto que se trate.

El tratamiento se continta con una decantacién,
un lavado c¢con sSosa Yy agua  para  separar las
particulas &dcldas alcalinas y acuosas, acabando con
un filtrado ssobre lecho salino o diversos agentes
filtrantes.

p ! 13 2 ol 1 £ir

Recientemente, han hecho su aparicidédn numerosos
Procesos regenadores que permiten eliminar el
gulfuro de hidrégeno y el gas carbénico presente en

las fracciones ligeras .
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Asi pueden ciltarse los procesos Girbotol,
Alkazid, Fluor Solvent, etc. todos ellos utilizan
equipos sin grandes diferencilas fundamentales.
Solamente difieren en el tipo de disolucidn
absorvente que puede elegirse en funcién de las

caracteristicas de las fracciones ligeras tratadas.

Los reactivos més empleados son:

Monoetanolamina (CHzCH=z0OH )NH=
Girbotol Dietanolamina (CH=2CH20H ) 2NH
Trietanolamina ' (CH=2CH=20H ) 2N
Alkazid Acetato

dimetilaminopotdsico (CH=)=NCH2CO0OH
Fluor

Carbonato de propileno

La mayor parte de los compuestos reaccionan, a
temperatura préxima a la del ambiente, con los
dcidos HzS y COz que se desorben, inmediatamente, a
-una temperatura del orden de los 110 oC y, a la

presidén atmosférica.



CAPITULO II

HORNOS DE CALENTAMIENTO DE HIDROCARBUROS LIQUIDOS

2.1 DESCRIPCION GENERAL

La conservacién de energia neo es nueva.
Actualmente el éxito econdmico de cualgquier proceso
competitivo requliere del uso eficiente de la energia.
El 75% de 1la energia consumida en las plantas de
refinacién de petréleo y petroguimicas, es debildo al
quemado de combustible de hidrocarburos en los hornos
de proceso y calderos. Por consigulente la conservacién
de la energia es una gran iniciativa actual, para poder
tener un concepto técnico y funcional en el disefio

eficiente de estos equipos.
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2.2 EVOLUCION MODERNA DE HORNOS

El desarrollo de los conceptos de disefio
empleados en los hornos modernos fue obtenido gracias a
numerosas experiencias adversas de operacidn. El
alambique, en el pasado siglo diecinueve, se contituyd
en el primer ejemplo del calentaﬁiento industrial a
fuego directo.

Un inconveniente principal del alambique fue
su falta de operacidédn para el calentamiento viscoso de
liguidos inflamables. A dichos fluidos el
sobrecalentamiento intenso, origina la degradacién del
producto y la formacién de coque, le precedian las
fallas e incendios desastrosos.

El alambique de cobertura horizontal fue el
siguiente adelanto en el calentaniento a fuego directo.
Las princlipales ventajas de los alambigues con
cobertura se mejord con la habilitacién y seguridad del
equipo, s8in embargo las tasas de transferenoia.de calor
v la eficiencia térmica permanecian siendo pobres.

Al comlienzo del siglo veinte, la industria se
cambio a los calentadores de fuego directo de forma
tubular. La aparicién de ruptura de tubos e incendios
parecian triviales; mayormente debido a la falta de
tecnologia experimentada no se podria controlar la
formacidén del indeseable coque y depdésitos de sal que

ge originaban por el sobrecalentamiento de los tubos.
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La necesidad de mejorar el calentamiento
permitié el concepto de separar los tubos de absorcidn
de calor de la zona de combustién mediante una pared,
consecutivamenté estos -calentadores prrimitivos
tubulares eran de tipo convectivo.

A pesar de su alcance mas conservador, gue
removia los tubos de la zona de ld llama, el
sobrecalentamiento, la deposicién de coque y las fallas
del tubo persistian. Debido a que la combust;én se
llevo a cabo con aproximadamente 40% de exceso de aire,
las temperaturas de los gases de combustidén alcanzaban
1650 <C. cuando salian de -la zona de combustién e
ingresaban a la seccldén de absorciodn de caior.

Para reducir la tasa de transferencia de
calor en la zona de combustién a niveles ﬁolerables se
requieren grandes cantidades de excesos de aire. No
solo la eficiencia térmica era baja, por las elevadas
tasas de exceso de aire, sino también el efecto del
aire frio, daba como resultado una combustidén pobre.

Con la mejora de la tecnologia, la
transferencia de calor radiante, ha dado como origen la
inclusién de tubos en esta zona, obtenlendo asi una
buena distribucidén de las tasas de absorcién de calor y
eficiencia del horno, como se observa en la figura 2.1,

(BERM78].

36



SECCION 4 - MANGA
CONVECCION Bl DEFLECTORA.

CONOD
RADIANTE

RECUBRIMIENTO
REFRACTARIOQ

TUBOS
RADIANTES

QUEMADORES

Figura 2.1: Horno de Proceso



2.3 CLASIFICACION. GENERAL DE _LOS HORNOS

Por la gran wvariedad en numeros de hornos
para refinerias de petrdleo e industrilas petroguimicas,
no es sencillo una tipicacién de los mismos. Ademds su
forma ha experimentado cambios sustanciales en las
tultimas décadas, debido a un conocimiento mas profundo
del proceso de intercambio de calor dentro del horno.

Por ejemplo, la posicién vertical del tubo en
la parte de radiacion encuentra cada vez mas
aceptacién. Hace algunos aflos se tendia més hacia la
posicidn horizontal. También las modificaciones
experimentadas en el disefio de quemadores, ha obligado
al cambio de la forma fisica del horno.

Tampoco podemos olvidar la gran tendencia
actual a la aplicacidén del precalentamiento de aire,
para obtencidén de rendimientos térmicos de alrededor
del 90%, gque obliga a cambios en la forma de 1los
hornos.

Una posiblidad de tipificar los hornos sera
por su uso, forma y otras consideraciones. De acuerdo
al uso se tienen los hornos de calentamiento y hornos

reactores; y cuanto al aspecto constructivo se tienen

los hornos horizontales y hornos cilindricos [DEPIBS5]:
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2.3.1 Hornos de Calentamiento
2.3.1.1 Precalentadores de Carga de Torres

Fracclonadoras

Los hornos de este tipo son bastantes comunes
en las plantas petroquimicas y en refinerias de
petréleo, los tipicos son los hornos de las torres
destilacién atmosférica y vacio.

La carga, usualmente liquida, es pre—
calentada en 1ntercambiadores de calor, a fin de
obtener el mejor rendimiento térmico de la unidad,
saliendo del horno parcialmente vaporizada (cerca de

50% - 60%).

2.3.1.2 Rehervidores de Torres Fraccionadoras

El fluido sale del fondo de la torre de
destilacién circula por el horno ¥y retorna a la torre
parclalmente vaporizado (cerca del 50%) vy ligeramente
caliente (delta T = 55 oC), que al condesar libera el

calor de vaporizacién.

En el caso tipico en la refineria de retrdleo
son, los rehervidores de la torre prre-flash o

fraccionamiento.
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2.3.1.3 Calentadoregs de Carga de Reactores

Los Hornos de este tipo tienen como objetivo
elevar la temperatura de la carga al nivel necesario
para ocurrir la reaccldn quimica en un reactor
adyacente al horno.

En este caso se ordenan, por eJjemplo, los
hornos exlistentes en las unidades de reformado
cataliéico, hidrocraqueamliento y planta de produccidn
de estireno. Las condiciones de entrada y salida del

horno varia mucho, dependiendo de la aplicacién.

2.3.1.4 Hornos de Calentamiento Directo

En los hornos de este tipo, el calor liberado
es usado para calentar un fluido de caracteristicas
especlales que circula por la unidad de proceso
calentando otros fluidos v, por consiguiente,
enfriandose vy retornando al horno.

El fluido usado para calentamiento presenta
un alto punto de ebullicidn. Como por ejemplo, se cita:

dowtherm, therminol, sal fundida, etc.

2.3.2 Hornos Reactores

En eata categoria de hornos estdn aquellos en

que ocurren reaccilones gquimicas dentro de sus
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gerpentinas. ©Se constituyen en equipos de costo y

tecnologia sofisticada.

Generalmente, estos hornos son especialmente
disefiados en funcidén de cada aplicacidn y sus

disefiadores buscan patentarlos.

2.3.2.1 Reformadores para Unidades de Hidrégeno v

Amonio

La carga, generalmente gas natural o nafta,
reacciona con vapor de Hz0 en los tubos del reformador,
produciendo hidrégeno, monéxido de carbono y diéxido de
carbono.

Generalmente, son hornos tipo caja con tubos
verticales llenos de catalizador.

Un disefifador usa para estos reformadores,
presiones en el orden de 36 Kgf/cm2 abs. y temperaturas

de salida de 815 <C.

2.3.2.2 Hornos de Pirdlisis

La carga consiste en hidrocarburos saturados
Principalmente, que son calentados a altas temperaturas
¥y bajas presiones produciendo hidrocarburos insaturados
como etileno, propileno, butadieno, etc. Las reaéciones

ocurren en presencia de vapor de H=20.
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Estas hornos son generalmente de tipo caja.
Las temperaturas de salida son del orden 870 <C vy

presiones cerca de 4.5 Kgf/cm2 abs.

son aquellos hornos que tienen tubos
horizontales, distinguiéndose de todos los demas porque
la céamara de cohbustién tiene una seccién casi
cuadrada, y QUe son los mas cldsicos. En estos hornos,
se montan en general en las paredes laterales del horno
vy dan una llama horizontal pero en algunos casos
también pueden estar en la base del horno. La zona de
conveccién estd colocada encima de la zona de radiacién
en los hornos de baja capacidad, bién a su lado. Estéd
geparada de la =zona de radiacién por un muro de
ladrillos refractarios llamadol“altar" v la chimenea
en general es independiente del horno.

Otros hornos con tubos horizonﬁales tienen
una camara de combustién cuya altura es aproximada 1.5
a 2.5 veces la anchura. Los tubos se colocan a lo largo
de las paredes laterales y del techo del horno: los
quemadores sitﬁados en el suelo dan su llama dirigida
hacia 1lo alto. La =zona convectiva se construye
inmediatamente sobre la cdmara de combustién y la
chimenea se erige directamente sobre el horno (Figura

2.2~a, 2.2-b)
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2.3.3.1 Tipo Cabina

Los tubos de serpentin de la seccidén radiante
se encuentran colocados en forma horizontal, a los
lados de las paredes de la cémara de combustién. El
techo tiene una pendiente y por encima de la camara de
combustién tiene un banco de tubos horizontales en la
zona convectiva. Normalmente se calientan los tubos en
forma vertical desde el piso, pero también pueden ser
calentados en forma horizontal, por los quemadores vy
los lados de la pared debajo del banco de tubos. Este
disefilo econdémico de mayor eficiencia corrientemente
representa a la mayor parte de tubos horizontales
correctamente distribuildos en la zona de transferencia
de calor. Las cargas térmicas tiplcas son alrededor de

2.5 a 50 x 108 Kcal/Hr.

2.3.3.2 Tipo Doble Cabina

Agui el Dbanco de tubo=z de la secciédn
radlante es desplazado a una posiclén horizontal a lo
largo de los lados de la pared y el techo de la cémara
de combustidn.

Los tubos del serpentin de la seccidén por
convecclén es colocado como un banco horizontal de

tubos entre la cdmara de combustidn.
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Este resultado es dar una gran eficlencia ya
que es calentado en forma vertical desde el plso. Los
servicios tipicos se estiman de 25 a 65 x 108 Kcal/Hr,
y se puede ampliar este concepto bédsico para incluir

tres & cuatro cédmaras de radiacidén para incrementar la

capaclidad.

2.83.3.83 Tipo Cala de Calentamlento Lateral

Los tubos de serpentin de la seccidn radiante
se colocan horizontalmente a lo largo de las paredes y
el techo de la cémara de cgmbustién- Los tubos de 1la
seccidén de conveccldn se colocan como un banco de tubos
sobre la cédmara-de combustién en forma horizontal. Los
quemadores de estos hornos se ubican al final de las
paredes de la zona radiante. Las tasas de servicio
tipico para esgte diserio es de 1.25 a 12.5 x 108

Kcal/Hr.

2.3.3.4 Tipo Caja de Calentamiento v Seccidén de
c cién I 1

La secclén de conveccidén es montada al
costado de la seccidén radiante. Agqui los tubos de
serpentin de la seccién radiante se encuentran ubicados
horizontalmente a lo largo de las paredes y el techo de

la cdmara de combustién.
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La unidad se callienta en forma horizontal con
los quemadores montadas al final de la pared.

Estos hornos se encuentran en muchas
instalaciones antiguas, el disefio es relativamente
costoso, suministra un servicio que fluctuan entre 12.5

a 50 x 108 Kcal,/Hr.

2.3.3.5 Tipo Cabina con Deflector

Nuevamente se coloca el banco de tubos de la
seccién radiante en forma horizontal a lo largo de las
paredes de la camara de combustién y los tubos de la
seccidn de conveccidn van a ser colocados encima de la
cédmara de combustién. Un deflector central permite el
control de la tasa de transferencia de calor en la
seccidn radiante. Las opciones pe%miten el encendido
horizontal mediante quemadores montados a los lados de
la pared, o mediante un encendido vertical desde el
riso a lo largo de ambos lados del deflector. Un rango
tipico de servicilo para este disefio es de 5 a 25 x 108

Kecal/Hr.

&+ 3:3.8 Jipo . Hordzontal —de Hilebs  Unids o6

Los tubos radiantes horizontales se colocan

en una sola hllera a ambos lados para lograr una
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distribucién uniforme de las tasas de transferencia de
calor alrededor de la circunferencia del tubo, dichos
calentadores se encienden normalmente en forma vertical
desde el piso. Generalmente son seleccionados para los
servicios de calentamiento para reactores de carga.
Para obtener una mayor capacidad, se puede
ampliar el concepto para suministrar wuna cémara de
combustién doble. El rango de serviclo tipico es para

cada camara de este disefio es de aproximadamente de 5 a

12.5 x 108 Kcal/Hr.

2.3.4 Hornos Cilindricos

Los hornos de tubo vertical son normalmente
cilindricos, y los tubos se colocan en la mayor parte
de los casos circunferenclalmente, a lo largo de 1la
pared interior. Los quemadores verticales se disponen
en el suelo del horno. -

La =zona de conveccldn, colocada sobre la
cédmara esta formada directamente en la chimenea o por
tubos horizontales en general muy cortos, situados en
una cdmara especial entre la cédmara de combustidn y la

chimenea. Esta se monta directamente sobre el horno

(Figura 2.3-a, 2.3-b).
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2.3.4.1 Tipo Cilindrico con Seccidén  de Radiacién

Integral

Aqui se coloca el banco de tubo en forma
vertical a lo largo de las paredes de la camara de
combustién. El encendido también es vertical, desde el
piso del calentador.

Los calentadores de este tipo representan un
costo bajo, un disefio de baja eficiencia, que requiere
un minimo de &rea; los servicios tipicos son de 0.15 a

5.0 x 108 Kcal/Hr.

2.3.4.2 Tipo Cilindrico con Serpentin Helicoidal

En esta unidad se coloca el banco de tubos en
forma heliceoidal a lo lérgo de las paredes de la cémara
de combustién y el encendido vertical desde el piso.
Aunque estos calentadores se agrupan con otros que
poseen diseflos de tubos verticales las caracteristicas
del tubo interno se parecén aquellas de los
calentadores a fuego de tubos horizontales.

Este disefio también significa un costo menor,
eficiencia baja y emplea una minima &rea. Los servicios

de calentamiento oscilan de 0.15 a 5.0 x 108 Kecal/Hr.
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Estos hornos también se calientan en forma
vertical desde el plso, presentando la seccidn radiante
y la convectiva. Se coloca el tubo del serpentin de la
seccldn radiante en una posicidn vertical a lo largo de
las paredes de la cdmara de combustién y se coloca el
tubo del serpentin de la seccién de convecclbédn como un
banco de tubos horizontales encima de la cédmara de
combustidn.

Eata configuracién da lugar a un disefio de
mayor eficiencia que emplea un minimo de drea.

La mayoria de 1las instalaciones gque tienen
estos hornos, tienen un rango de serviclio de 2.5 a B0 x

108 Kecal/Hr.

Aunque este disefio es seleccionado
extrafiamente para las instalaciones modernas el elevado
namero de las unidades existentes de este tipo
garantizan su mencién en cualquier revisién de hornos.

Como los tipos anteriores, este diseflo es del
mismo modo calentado en forma vertical desde el piso,

con el serpentin instaladeo en una posicidén vertical a

Ha



lo largo de las paredes. La caracteristica distintiva
de este tipo ezs del usco de A&Areas con superficies
afiadidas en los alcances superiores de cada tubo para

promover el calentamiento por conveccidn.

Esta drea de superficie se extiende hasta el
espacilo anular formado entre el serpentin por
conveccién y una manga central deaviadora. Se puede
lograr una eficiencia media con un minimo de 4&4rea; el
servicio tipico para este disefio es de 2.5 a 2b x 108

Keal /Hr.

2.3.4.5 Tipo Cilindrico con Arco o WICKET

Es un disefio especlial en que los tubos de la
seccidn de radiacidén estan en forma de "ur,
interconectados los terminales de entrada y salida.
Puede sger modificado para acomodar varios serpentines
en arco dentro de una misma estructura donde cada
serpentina puede ser separada por paredes divisorias,
de tal modo gque el control individual de cada quemador
rueda ser obtenido.

Una seccilén de convecclidédn es normalmente
instalada para mejorar la eficiencia y dar capacidad de
calentamiento adicional para un generador de vapor, por
ejemplo.

Este tipo de horno es especialmente empleado

para calentamiento de grandes flujos de gases cuando

53



se desea pequefia pérdida de carga en los tubos.
Aplicaciones tipicas para ﬁnidades- de reformado
catalitico.

Los servicios tiplcos por cada serpentin en
este disefio son de aproximadamente 12.5 a 25 x 10¢€

Kecal/Hr.
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2.4 MATERIALES DE CONSTRUCCION Y CARACTERISTICAS

El tipo de proceso, los factores ambientales
y otros, influyen en la eleccidn del material y las
caracteristicas del disefic mecdnico empleando en los
hornos. Por ejemplo las altas temperaturas de operacién
o la bajJa calidad del combustible puede forzar la
seleccién de los materiales de aleacién, resultando
altamente costosas. Las consideraciones ambientales
puede necesitar una altura mayor del equipo v el &area

de la planta debera restringir sus dimensiones.

2.4.1 Revegtimiento v Armazon Estructural

No parece necesario insistir en las razones
de la importancia que tiene los revestimientos dada la
gran atencidn que se les esta prestando a este tema en
los ultimos afios.

Revestimientos para hornos de alta
temperatura, revestimiento de mayor calidad para
disminuir la pérdida de calor, etc.

A menudo se usa en vez de revestimiento la
palabra refractarios, que no siempre es correcto, pues
segin definicidn se acepta como "materiales
refractarios"” aquellos cuyos puntaos de fusiédn es igual

o superior 1500 =C.
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O superior 1500 =C.
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De esta forma se encontrard que en muchas
instalaciones y particularmente en las refinerias la
mayor parte de los revestimientos estédn constituidos
por materiales que segin la definicidén anterior no
pueden considerarse propilamente "Refractarios".

Tambien es de notar que la temperatura de
trabajo no es el uUnico factor detefminado de la calidad
del material de revestimiento, y hay otros factores
como pueden ser las atmdésferas especlales, contactos
con llamas, abrasidén, etc. que exigiran cada caso unas
caracteristicas particulares..

El armazén estructural de acero del horno
deberd permitir la expansién lateral y vertical de
todas las partes del calentador. La armazdén también
soporta el tubo del serpentin en forma independiente al

refractario.

2.4.2 Befractarios

El revestimiento descrito anteriormente se
cred egpecificamente con materiales alslantes, aparte
de la funcién basica de evitar el recalentamiento de la
estructura de acero, el alslamientc también se emplea
para contener el calor de la cédmara de combustién o
altas temperaturas al reirradiarlo a los tubos del
serpentin. El aislamiento térmico sirve para minimizar

las pérdidas de calor en el revestimiento y también
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funclona como una barrera para evitar la migracién de
particulas de gases de combustién en el revestimiento
del acero, dicha migraclén en los casos de los
combustibles con trazas de azufre, puede originar la
corrosién de las placas de acero.

Las sustancias alcalinas v Acildas que
dependen de la temperatura y el punto de rocio de los
gases de combustidén, pueden atacar a los componentes
del refractario (Figura 2.4), produclendo la corrosién

v el deterioro.

Sectionally supported construction avoids heavy
loadings on the lower bricks in fired-heater wall

Figura 2.4: Construccién de la Pared Refractaria

De un modo amplio se pueden citar tres

grandes categorilas de productos: refractarios,
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aislantes y como intermedio entre ' estos dos 1los

llamades refractarios aislantes o refractarios ligeros
las propledades mds representativas de cada categoria
son:

Los materiales refractarios se caracterizan

por su resistencia plroscépica elevada; se pueden usar

por lo tanto a temperaturas altas (1400-1800 =C).

TABIA 2.1

CARACTERISTICAS COMPARADAS

REFRACTARIOS|REFRACTARIOS |AISLANTES
DENS0S LIGEROS

ta de servicio o 1400-1800 | 1100-1600 1000
Densd. aparen. Ng/dm® 1,8-4 0,5-1,4 0,1-1
Resis.a la compre-
816 en frio Kg/em? 250 10-50 hasta 50
Conductividad
Ecal/m/k/oC a 500 ©C 0,6-3 0,15-05 10,2-0,20

En la tabla 2.1 se han seflalado los valores

de algunas caracteristicas con

la comparacion,

datos se refieren a

orientadores ya que, en cada caso y dependlendo de las

materias primas utllizadas,

los

el objeto de facilitar

sl blen hay que hacer notar que estos

ladrillos v

el proceso de fabricacién,
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fabricante e incluso laboratoric de ensayo y norma de
ensayo estos valores pueden variar extraordinariamente.
Tampoco se ha tenido en cuenta las calidades
especiales, dentro de cada categoria de productos
ofrecen alguna caracteristica particular mejorada para

aplicaciones concretas.

2.4.3 Alslantes

Los aislantes son aéuellos productos de baja
conductividad térmica que soportan en una cara hasta
1000 =C. Las densidades aparentes son bajas (de 0.1 a 1
Kg/dm3) porosidad alta y poca resistencila a la
compresidén en frio.

Otro tanto cabe decir de la gama de productos
a base de fibras cerdmicas que, con densidades de 0.05-
0.38 Kg/dm® y de conductividades térmicas claramente
equivalente a los de los aislantes mds ligeros, se
solapan'cxn1 los refractarios y refractarios-aislantes
en cuanto a tenperaturas de trabajo (1260 - 1485 <(C).

En el caso general, el revestimiento de un

horno esta constituido por tres tipos de materiales.

- 1o Capa : Refractario Denso
- 27 Capa : Refractario Ligero

- 32 Capa : Aislante.
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2.4.4 Fibra Ceramica

Las fibras tienen una aplicacién cada vez mas
frecuente en algunos hornos de la industria
petroquimica.

Las ventajas de este sistema sobre los méas

frecuentemente utilizados pueden resumirse en

- Ciclo de temperatura mds rdapido

- Menores costos y tiempo de instalacidn.
- Puesta en marcha al no necesitar secado.
- Mayor ligereza en la estructura.

— Resistencia al chogque térmico

- Anulacién de grietas por secado

- Choque térmico 6 dilataciones

Menos absorcidén de calor de la fibra con el
consiguiente ahorro de combustible gque en algunos casos
puede llegar al 25%.‘Concretamente en refinerias existe
la posibilidad de aplicacién‘de fibras en el horno de
crudo ya gque las velocidades de los gases de combustidn
varian de 3 a b metros por segundo. El revestimiento de
fibra no es adecuado cuando existe las posibilidades de
formacién de hollin entre los tubos y paredes del horno
v los métodos para eliminarlos son a bhase de soplado

con aire a presién, o bien por lavado con agua.
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Tampoco debe ﬁtilizarse 31 se estd quemando
fuel-o0il con alto contenldo en azufre, ya que existe la
posibilidad de formacibén de &dcido sulfirico sobre el

acero de la carcasa.

2.4.5 Tubos del Serpentin

En general los serpentines de los hornos
estdn compuestos por tubos rectos y codos conectados
entre si por soldadura (Filgura 2.5).

Para serpentines de los hornos con
posibilidad de formacién de depdsitos en forma de
cogque, sgSe aplica a veces codos especiales con la
posibilidad de crear aberturas a través para gque 3se
pueda entrar en el interlor del serpentin y realizar
una limpieza del mismo . También se aplica
frecuentemente con tubos rectos o curvas,
interconectados por colectores.

La posicién del serpentin con referencia al
eje del tubo, es horizontal'y tiene wventaja desde el
punto de vista de proceso. Por ejemplo, un fluido de
proceso de dos fases se comportarda con mds estabilidad
en un tubo horizontal que un tubo wvertical. Sin embargo
un tubo horizontal tiene que ser soportado como una
viga y estando a altas temperaturas, necesita soportes

de alta aleacidn.
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Un tubo vertical sin embargo, sélo necesita
un soporte para soportar su peso, en general colocado
en la parte superior del +tubo y una guia para
garantizar la verticalidad del tubo.

Cabe diferenciar dos lugares dentro del horno
con la posiclén del tubo, es decir cdmara de radiacidn
v la banca de conveccldén. La camara de radlacién es el
lugar con mas alto nilvel de temperatura j por lo tanto
el sitio donde la resistencia mecdnica del serpentin es
mas dificil de garantizar. Por lo tanto es preferible
una posiclén vertical del tubo en la cédmara de
radiacién por un comportamiento mecadnico més favorable
en comparacién con el tubo horizontal.

En la banca de <conveccién se aplican
generalmente los tubos en posicién horizontal por
ventajas en la configuracién del horno, mientras la
desventaja mecdnica por el soporte del mismo tubo pesa
menos, por que el nivel de temperatura es menor en la
banca de conveccidn.

En las cémaras de radiacién suelen colocarse
los serpentines cerca de la pared para recibir asi el
calor de radiacidén directo por una parte del tubo y el
calor indirecto por el reflejo de la pared (Figura

o
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Figura 2.6: Tipico Arreglo de Serpentin

2.4.5.1 Materiales de los Tubos

El acero al carbono, es el material
mayormente empleado para los tubos del horno, =e adapta
muy bien donde se realizan oxidaciones o corrosiones,
el gran uso de este material refleja su costo
relativamente bajo.

Los aceros aleados empleados para el servicio

de elevadas temperaturas, contienen molibdeno, cromo,.
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=zilicio. Principalmente se le agrega molibdeno para dar
una mayor resistencia, y el cromo y silicio para evitar
la oxidacién.

Los aceros inoxidables austénicos son
fundamentalmente aleaciones de hierro, cromo, niquel, y
como grupos se emplean para manipular varios materiales
corrosivos o para resglstir a la.oxidacién. El tipo 304
es el més ﬁopular de los aceros 1lnoxidables austénicos,
posee una excelente resistencia a la corrosidén vy
oxidacidén y una gran resistencia a la deformacién. Los
tipos 321 y 347 son s8imilares al tipo 304 con la
excepcldédn que se ha afladido titanio (tabla 2.2).

El tipo 316, que contiene molibdeno se emplea
para actividades de alta resistencia de hasta
aproximadaménte de 815 ~C y resistird la oxidacién
hasta aproximadamente 900 =C.

Para un serviclo aproximadamente de 870 o(C,
se emplean, los +tipos 319 y 310, gue contienen
aproximadamente el 25% de cromo y 12 y 20% de niquel
respectivamente. Estos aceros po3een una excelente
registencia a estas temperaturas; y esto se debe a su
alto contenido de cromo.

La aleacién BOO (20% Cr y 32% N1 ) posee una
excelente resistencla, aproximadamente 980 oC y resiste
la oxidacién y carburizacidén, se emplean estos tubos en

hornos de pirélisis.
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TABLA 2.2

Tempertura de Metal
Materlal Tipo o Grade | Limite (Disefio) oC
Carbon steel B 540
Carbon-1/2 Mo T1 or P 595
1 1/4 Ce-1/2 Ho T11 or P11 505
2174 Ce-1 Mo 122 or P22 650
5 Ce-1/2 Ho T5 or P5 650
7 Cr-1/2 Ho 7 or BT 708
9 Cr-1 Mo 9 0r P9 . 105
18 Ce-8 Hi 304 or 3040 815
16 Ce-12 N1-2 Mo | 316 or 316H - 815
18 Ce-10 N1-T1 321 or 3210 815
18 Cr-10 H1-Cb | 347 or 37H 815
i Fe-Cr Alloy BOOH 980
25 Cr-20 Nt HE-40 1010

2.4.5.2 Bandas de Retorno

Es el método menos costoso de conectar los

tubosg al unirlo con bandas de retorno de 180-e.

CONEXIQn DE
RETCORRO

Figura 2.7: Bandas de Retorno

Las bandas de retorno se sueldan en los

extremos del tubo, que tipifica la mayoria de los
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hornos modernos. La limpieza interna de los serpentines
se realizan mediante los métodos de descoquificacidén o
mediante técnicas de flujos de alta velocidad

recientemente desarrollada (Figura 2.7).

2.4.5.3 Cabezal Rolado

S5e han desarrollado muchos cabezales rolados
que ae emplean en diversos dlsefios de cilerre,
comparados a las bandas de retorno de 180e. Estos
cabezales resultan ser un poco mds costosos y sSu uso en
equipos modernos resulta ser relativamente extrafio. Se
emplean estos cabezales donde se anticipe la limpieza
mecdnica de los tubos mediante vapor y ocasionalmente
donde se planifica la inspeccidén interna del tubo. Los
cabezales constan de material colado y desde que son
externos a la zona de transferencia de calor pueden ser
diseflados para temperaturas mdas bajas que los tubos que

absorven calor (Figura 2.8).

Figura 2.8: Cabezal Rolado



2.4.6 Superficie Extendida

El uso de la superficie extendida como un medio de
incrementar las tasas de transferencia de calor por
conveccldédn por pie lineal de tubo, ha encontrado mayor
aceptacién universal. En los disefios actuales se han
reservado generalmente secclones de conveccidén libres
de tubos, para estas aplicaciones relativamente raras,
donde la combustién realizada es relativamente pobre
con el riesgo de deposiciones de cenizas.

Se han revisado aqui los tipos de superficie
extendidas mayormente empleadas en los calentadores con

seccidn de conveccidn.

2.4.6.1 Aletas Dentadasg

Esta superficie emplea un corte "V' y que es

soldada continuamente al tubo. (Figura 2.9).

Figura 2.9: Aleta Dentada
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Se puede suministar aletas en varias
combinaciones de grosor, altura y densidad.El grosor
oscila de 0.035 a 3/16 in. La altura de 1/4 a 1/2 in.,

v la densidad de 2 a 7 pulg (Figura 2.9).

2.4.6.2 Aleta Circular o Espiral

Este tipo de aleta no interrumpida esta
soldada en helicoidal al tubo. Estas aletas estén
dispuestas en los mismos rangos de grosor, altura y
densidad como las aletas dentadas. Las aletas circular-
espiral son mecdnicamente mads fuertes gque las aletas
dentadas pPero generalmente disponen una tasa
ligeramente mds baja de.transferencia de calor para la
misma configuracién de aleta y fluido de la masa de gas

de combustidén (Figura 2.10).

Figura 2.10: Aleta Circular



2.4.6.3 Studs o Tubos Pinados

Aqui sueldan los Studs nominalmente
cilindricos alrededor de la circuferencia del tubo.

(Figura 2.11).

Figura 2.11: Pltones o Studs

El diémetroldel Studs es de 1 1/2 pulgada y
es generalmente standar para la industria, aunque se
emplean algunas veces Studs de 3/8 pulg. La altura del
. 5tud oscila de 1/2 a 2 Pulg. |

Los Studs gon las Unicas superficles
extendidas que pueden ser empleados efectivamente en
los tubos colocados normalmente al flujo de gas de
combustién asi como también en forma paralela,
comunmente el stud cuesta mds que los tubos aletados
las dimensiones de las superficles extendidas empleadas
en hornos a encendido a gas (studs de 1/2 pulg. de

didmetro a 0.05 pulg. de grosor ) minimo resultan més



pequefios gque agquellas empleadas en las unidades de
encendido a aceite (studs de 1/2 pulg. de did&metro de
grosor minimo de 0.10 pulg. ) preferentemente se deben
limitar las dimensiones a una altura maxima de 3/4
pulg. y una densidad méxima de 3 aletas/pulg.

La tabla presenta las temperaturas ligeras
maximas calculadas para diversas superficies extendidas

(tabla 2.3)

TABLA 2.3
Material Superficie Extendida Temperatura of
Aletas
Carbon steel 455
5.Ce 595
11-13 Cr 650
18 Cr-3 Hi 815
Studs
Carbon steel 510
5 Cr 585
11-13 Cr 650
18 Cr-8 Wi 815

La decisién, hoy en dia, sobre el uso de
alguna superficie extendida en la parte de conveccién,
muchas wveces da lugar a dudas y problemas. Existen
Oopiniones en contra y a favor de su utilizacién, puede
pensarse gque cada uno tendrd una parte de razdén. En
general la decisién depende, en un alto grado del tipo

de combustible.
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En general se puede resumir:

a)

b)

Para combustibles ligeros se puede utilizar aletas
como superficie extendida, siempre y cuando su
densidad sea la adecuada. Es decir limitar la

distancia entre aletas (mds de 2.5 aletas/pulg.) vy

limitar su altura.

Para combustibles medios v pesados seria

recomendable utilizar studs.

c) Para combustibles muy pesados tubos lisos.

En combinacién con la superficie extendida se

utilizan sopladores retrdctiles.

2.4.7 Guias v Soportes de Tubos

El disefilo propiamente mecdnico de un horno

requiere que s8e coloque adecuadamente el serpentin del

tubo mediante colgadores que son conectados al armazén

estructural del horno v no a la del refractario (Figura

2:.12).






a)

b)

Tubos Horizontales.—- Los serpentines horizontales

que tienen bandas de retorno interna son colocados
por intermedio de colgadores en la secclén radlante
v mediante tube-sheets en la seccldn de convecciodn.
A las veces los soportes intermedlios estan expuestos
a la influencia de los gases de combustién

En funcién a la temperatura y el combustible suelen
usarse soportes hechos con materiales de 25 Cr-20
Ni, 50 Cr-50 Ni siendo elevados en precio (tabla
2.4). |
Tubos Vertilcales.— Los soportes de tubos verticales
es mas ventajoso gue el de los horizontales por que
el nimero de soportes es independiente de longitud.
Un tubo horilzontal sin embargo necesita un soporte

por cada 35 didmetros de tubo de longlitud.

TABLA 2.4
Linite de Disefio
Haterial Tipo Temperatura Metal oC

Carbon steel A-283 Gre 430
5 Cr-1/2 Mo GrCS5 620
Alloy cast lron A319 Class III

Type C 650
18 Cr-8 M1 Gr CFB 160
25 Cr-12 N Type II 580
50 Ce-50 Ni 980
50 Cr-50 Ni-Ch TH6ST 980
60 Cr-40 N1 1040
25 Cr-20 N1 Gr HE4D 1 095
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Por la necesidad de la estanqueidad de la
pared del horno, el disefio de las mirillas y puertas de
entrada es muy importante. Ademds el numero de mirillas
tienen que ser suficlentes para poder vigilar las
llamas y 1los serpentines dentro de la céamara de
radiacién. Las puertas de explosidén han probado, a lo
largo de los aflos, ser muy poco efectivos, salvo que su
superficie llegue a valores altos convirtiendose

entonces, por su tamafio, en puertas poco précticas.

2.4.9 Ventiladores

Para la introduccién del aire de combustién
se utilizan a menudo ventiladores de tiro forzado, en
los que el aire es empujado hasta los quemadores.
Debido a la importancia de un buen funcionamiento de
este ventilador muchas veces se instalan dos
ventiladores de tiro forzado uno funcionando y otro de
regpuesto que se pondra en funcionamiento
automaticamente cuando el primero se pare, por esta
razén el propulsor de los dos ventiladores es distinto.

Por ejemplo wuno puede trabajar con motor
eléctrico y otrd con turbina de vapor de modo que si

falla un ventilador fuera por corte de electricidad, el
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otro podria funcionar a través del suministro de wvapor.
Con la aplicacidn del precalentamiento de ailre, muchas
veces 38e necesita también un ventilador de tiro
inducido, dependiendo del tipo de precalentador de aire

que se aplique.

2.5 QUEMADORES

Los quemadores tienen la finalidad de
provocar la mezcla intima del aire y del combustible
para obtener la combustién completa del mismo. El1 aire
de combustién =se introduce a través del quemador,
regulable en la mayor parte de wveces, forzado por la
depresidén que reina en el horno. ‘

El combustible, gas o aceite, desemboca en la
corriente de aire en el centro de un anillo refractario
que, por el calor que irradia, asegura la estabilidad
de la llama

Un quemador se concibe para gquemar gas o
aceite, ciertos quemadores se les equipa para quemar

uno u otro combustible.

2.5.1 Quemadoreg de Gas

los quemadores disefiados para combustible
gaseosos ge clasifican solamente en dos categorias

bdsicas: premix inspirating y raw-gas burning.

a) Premix Inspirating.- Los quemadores disefiados para

combustibles gaseosos descarga en la energia
cinética que se encuentra disponible por la
expansién del gas de combustién a través de un
orificio para inspiracién y mezclar el aire de

combustidn previo al encendido.

76



Algunas de las ventajas de este tipo de quemador

son:

- La flexibllidad de operacién es buena segin un rango
de condiciones. La cantidad de alre inspirado varia
con la presion del gas de combustioén v en
consecuencia solo requiere el suministro de aire
secundario limitado de combustién (no inspirado). Los
quemadores premix inspirating pueden operar a
porcentajes bajos de exceso de alre de combustién y
no se afectan significativamente por los cambios en
la velocidad y direccién del aire.

- El tamafio de la llama es pequefia.

- Bogquillas de orificio grande.

Deaventajas:

- La presién del gas debe ser aproximadamente alta para

lograr premezcla.
- Puede ocurrir una retroflama.
- Alto nivel de ruido.

b) Raw-Gas Burning.- El gas y el alre se mezclan en el

momento de la combustidn.
Algunas Ventajas:

- Mayor variabilidad que los del tipo de premezcla.
- Puede operar con presiones bajas de gas.

~ Bajo nivel de ruido.
Desventajas:
- Baja flexibilidad, ya que deben ser regulados cons-

tantemente.

- Llamas largas y pocas definidas.
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- Orificlos pequefios que tienden a obstrulrse.

2.5.2 Quemadores de Fuels

Estos quemadores se disefian considerando la
mezcla intima de combustible, el aire requerido para su
combustidén ocurre en funcién de la gravedad especifica;
todo quemador de este tipo incluye un atomizador de
modo que el combustible liquido se qgquema en gotitas
cuyo tamafioc es del orden de micrones esto incrementa la
relacidén de guperficie/masa permitiendo un réapido
calentamiento y vaporizacion de combustible.

El medio de atomizacién mds comun el vapor de
agua, aun también cuando se emplea alre comprimido.

Para una adecuada combustién debe cumplirse

lo siguiente:

- La temperatura del combustible debe ser tal que su
viscosidad esté en el rango 150-200 SSU.

- La presidén de ingreso debe ser mantenida constante.

- El wvapor de atomizaclidén debe estar absolutamente
seco, s8e prefiere un vapor con una presion tipica de
100 psig.El consumo de vapor esta entre 0.15-0.35 LB
vapor/LB combust.

2.5.3 Quemadores Mixtos

Se diseflan estos quemadores para guemar en
forma simulténea aceite y gas combustible; tipicamente
estos quemadores se caracterizan en su disefio con
boquillas dobles en la cual se coloca una pistola
simple para el aceite en el centro de una serie de
tuberias a gas.

Los ajustes separados del registro permitiran
el control independiente del aire primario para la
combustién de aceite y el ailre secundario para la

combustidén del gas del mismo.
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2.5.4 Quemadores de Tiro Forzado

Estos quemadores explotan la energia cinética
del combustible segin la presién que genera, por el
principio de reaccibén, trabaja en forma mecédnica lo
suficiente para hacer rotar un ABANICO construido
internamente.

El disefio de este quemador asegura el
apropiado prorporcionamiento del aire en relacidédn del
flujo de combustible sobre un gran rango de operacidn.

_ Se realiza la mezcla del aire y combustible
por la descarga del combustible de loa Dbrazos
conductores del abanico giratorio a través de multiples
orificios. El1 vapor de ailre creado por la acclén del
abanico se logra la mezcla completa instantanea del
combustible y el aire.

Se necesitan relativamente bajas cantidades
de exceso de ailre para obtener una combustidén completa

con la llama pequefia.

2.5.5 Quemadores de Alta Intensidad

Los diversos quemadores de alta intensidad
son necesarios para las aplicaciones de hornos. En
general se caracterizan por una cdmara de combustidn
amplia de forma cilindrica y revestida con refractario.
En esta cédmara se realiza totalmente la combustidén pero
no completa. Por medio de los modelos de circulacidn
desarrollados en la cdmara se puede producir llamas de
forma vy tamaflo controlados con un exceso de aire
relativamente bajo. La combustién a gran intensidad
expide los gases de combustién a una gran velocidad y
temperatura, produciendo perfiles muy uniformes de la

temperatura en la caja de fuego.
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2.5.6 Quemadoreg Pillotos

Estas unidades se abastecen con una parte
integral del quemador principal son instalados con
mayor frecuencia se desea simplificar los
procedimientos de apagado del quemador, particularmente
con el encendido de aceite, donde 8e requiere una
operacidén intermitente.

La desventaja primaria del quemador piloto es
que constituye un recurso potencial de escape de gas en
la caja de fuego. Siempre existe la posibilidad que un
piloto se extinga en forma accidental, permitiendo que
el gas sea admitido en el calentador durante el
apagado. Tamblén se debe 1inspeccionar y 1limpiar en
forma rutinaria debido a las pequeﬁas particulas gque

los tapan con facilidad.
2.5.7 Aplicacién Especial del Quemador

Entre los factores influyentes sobre el
rendimiento cabe mencionar el equipo de combustién. A
través de él se liberan las calorias al horno, mediante
el proceso de combustién del combustible y el aire. Es
importante que sea completo, por ejemplo por cada 0.2%
de CO producido por combustién incompleta bajard el
rendimiento del horno aproximadamente un 1%.

Esta combustién incompleta puede producirse
ror falta de oxigeno aungue no siempre serd la tnica
razén. Cuando la mezcla entre combustible y aire sea
robre, entonces ain con exceso de aire, podria

producirse la misma combustidén incompleta.
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Este exceso de aire asegura dentro de unos
limites la combustién completa pero introduce por otro
‘lado una disminucién del rendimiento es decir a cuanto
mayor sea el exceso de alre, mds baja tendra gque ser la
temperatura de salida de los humos; para obtener un
mismo rendimiento. El exceso de aire influye sobre el
punto de rocio de vapor de agua en los humos en forma
negativa, esto qulere decir que este punto sube cuando
aumenta el exceso de aire lo que significa Vla
temperatura minima con gque puede salir a la atmésfera,
también aumenta, por lo tanto el rendimiento es menor.

Otra influencia negativa del exceso de alre
es el aumento de la superficie de intercambio de calor.

Ante todos.estos puntos queda claro para una
mejor economia, deben procurarse/unos excesog de aire
minimos. El que esto no se efectuara en el pasado,
tiene una explicacién en el hecho de que 1los
rendimientos de los hornos no tenian la importancia que
ahora tienen y quemar con gran exceso de alire siempre
es mucho mds facil, gque una combustiéﬁ practicamente
estequiométrica.

Hoy en dia existe una gran ventaja en la

aplicacién de técnicas encaminadas hacia unos mejores

rendimientos, puesto que estas técnicas va se

utilizaban, en las centrales térmicas en las que desde
el principio de su existencia se ha tendido a lograr la

mejor economia.
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Los quemadores antiguos funcionaban
practicamente todos con tiro natural, es decir de forma
que la presibén negativa dentro del horno origina la
asplracidén del aire a través de unos registros primario
v secundario. Este tipo de quemador da llamas grandes y
necesita un exceso de aire relativamente elevado de 15
a 25% para gas y del 25 al 3b% para fuel.

Un adelanto hacia la utilizacién de excesos
de alre inferiores lo ofrece el quemador de tiro
forzado en este quemador el aire primario y secundario
llega al quemador con una ligera presidn producida ror
un ventilador. La energia disponible en el aire es de
un nivel mayor gque un quemador de de tird natural
originado con ellos una mezcla mejor.

El resultado es un menor porcentade necesario
de exceso de aire, una llama méds compacta y mas
controlable, mejor control de la relacién aire—
conbustible, no existen problemas para la instalacidén
de un precalentador de alre, y el proceso de combustidn
va no e3 tan sensible al ensuciamiento de la parte de

convecclén.

2.5.8 Atenuacidn de Ruidos del Quemador

El ruido del quemador es producido por el
proceso de combustién, debido a la mezcla aire-

combustién cuando pasa a través del guemador.
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El ruido emitido por un quemador de gas
premix, es originado al realizarse la inspiracidén por
el venturi-premezcla y después de salir por el orificio
del quemador. Un método para reducir el ruido al
inspirar es reemplazar el gimple orificio de
inspiracién por un inspirador de multi-orificio. Por
otro lado también se puede suprimir el ruido acoplando
un silenciador en la toma de aire primario.

En cambio en un quemador ''raw—-gas'", el ruldo
se produce al pasar el combustible gaseoso a través de
la boguilla.

Para un quemador de combustible ligquide el
ruido producido es muy parecido al del guemador raw-
gas, pero es de una frecuencia menor, los ruidos
producidos debido a la combustién pueden atenuarse con

una pared acustica y absorvedores de ruidos.

2.6 DAMPERS

La funcién del dampers en la chimenea es el
control del tiro para mantener una presidén negativa de
aproximadamente 0.05 pulg-H20 en la regién directamente
debajo de la zona convectiva. -

El dampers de simple hoja es usado para
chimeneas de didmetro corto, y el de multihoja para

chimenea de didmetro largo con un ducto rectangular,

83



84

para llevar los gases de combustién entre el horno y la
chimenea.
El dampers puede ser operado manualmente con

cables graduandolo en un 4&dngulo adecuado, en caso de

dampers muy grandes puede ser operado neumdticamente.




CAPITULO III

INGENIERIA DE DISENO DE HORNOS

Desde el inicio de las refinerias de petrdleo
v de las industrias petroquimicas, se han empleado
calentadores a fuego directo, gin embargo se ha
publicado muy poca informacién con respecto a métodos
prara disefio de dichos calentgdores. La situacién de la
transferencia de calor, gque existe en los calentadores
es complicada y laboriosa, siendo menester tener amplio

conocimiento y experiencia, en las aplicaciones basicas

de transferencia de calor por radiacién y conveccién.
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objetivo explicar en forma resumida la ingenleria de

disefio de hornos.

3.1 BASES Y MECANISMOS DE LA COMBUSTION

Desde hace mucho tiempo se sabe que el
oxigeno se ‘puede combinar con otros elementos. Por
ejemplo el hierro, al combinarse con el oxigeno forma
un 6xido enmohecido, la plata se empafia, y el cobre
toma uné coloracién verduzca, en general, este proceso
se denomina oxidacién. Pero 1la combustlén es una
oxidaciétn especial, es decir el oxigeno al combinarse
con materiales combustibles, puede liberar calor.

La combustién eficiente se alcanza cuando por
intermedioc de una reaccién quimica completa entre el
oxigeno ¥y el material combustible 1libera el maximo
calor. Igualmente'ocufre con la parte mds importante en
obtener el tipo particular de llama que se necesita
para alguna especifica operaclédn industrial.

Con excepcidn del carbono, los quemadores de
los hornos pueden quemar combustible liguidos como
destilados, residuos de degtilacién o aceites
comerciales; y ademds también gases (gas natural o gas
de refineria provenientes de las operaciones de
destilacién o de cracking). Estos combustibles tienen a

menudo, impurezas, en particular, azufre cuya cantidad



puede ser despreciable, segin el origen del combustible

[GARYB6].

Para los aceites gque contienen hidrégeno en
mas cantidad, se determina el wvalor bruto o valor alto
de calentamiento (LHV) suponiendo que toda la parte del
vapor del horno producido en el proceso de combustidén
se condensa y se enfria a 15.6 C. El1 wvalor neto, o
valor bajo de calentamiento (HHV), =se realiza cuando se
asume gque el vapor de agua que se formé por los
residuos de la combustidén, resulta numéricamente igual
al mayor valor de calentamiento menos el calor latente
de vaporizacién de agua.

En general, se puede considerar el mayor
valor de calentamiento como la salida actual de calor,
donde se le puede considerar al LHV como una parte util
de la salida actual de calor [GANA89].

Del mismo modo, la industria de calderas que
trabaja en base a los mayores valores de calentamiento
y la industria de los hornos de refineria petréleras,
casl siempre emplea un Qalor neto, en esta discusioén
cualguier referencia del calor de combustidén, ingreso
de calor, o eficiencia térmica implicard una base neta.

Aungque la qﬁimica del proceso de combustién

es excesivamente compleja, puede ser sgimplificada



rdpidamente en términos de los productos finales de la
reaccioén. No se puede tolerar un exceso de combustible,
bajo ninguna circunstancia, consecuentemente debe haber
un requerimiento de alre estequiométrico para asegurar

la combustidon del combustible.

3%

3.1.

En una refineria prdcticamente, el oxigeno
requerido para el proceso de combustién, es tomado
desde el aire atmosférico. El1 aire es una mezcla de
oxigeno y nitrégeno con cantidades pequefias de diodxido
de carbono v gases raros. Las proporcines
(aproximadamente suficiente rara los trabajos de
combustién) son 23% 0z y 77% Nz en peso; 21% y 79% en
volumen.

Para cada kilogramo de oxigeno es relacionada
con 3.35 kgr. de nitrdégeno en 4.35 kgr. de aire.
También por 3.768 metro cUbico de nitrdgeno en 4.76

metro cubico de aire.

Ca Hb + ( a + b/4 ) Oz > a COz2 + b/2 H=20

(reaccién para hidrocarburos en general )

CHea + 202 —————> COz + + 2 Hz0

(reaccidn para el metano)



Los productos para una combustién completa

gon el didéxido de carbono y el agua, donde las

sustanclas quemadas puede ser coque, fuel o0il o gas de

refineria o cualquier otrco combustible.

3.1.3 Gases de Combustidn

La tabla 3.1 presenta las constantes b&sicas
de los componentes gaseosos y el siguiente ejemplo
ilustra la determinacidn de los vapores de
calentamiento y el requisito estequiométrico del aire,
para un combustible gaseoso multicomponente. (Base =

100 moles de combustible).

Tabla 3.1 : Constantes de Componentes Gaseosos

Compovente |  Peso Molee. | % Molar fgr.

CHe 16,042 86,0
CzHs 30,068 8,6
Calfa 44,094 1,3 67,3
2 2,016 1,5
(02 44,010 2,6

Al menos que en los combustibles gaseosos no
3e desarrolle un andlisis de componentes no se obtendra
el valor de calentamiento del combustible. En lugar de

ello el wvalor de calentamiento de un combustible

liquido puede ser expresado en funcién a la gravedad
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egpecifica del combustible, con una exactitud

aguficiente por la mayor parte del cdlculo de

ingenleria.

Si se dispone de un andlisis del combustible,
el alre estequiométrico requerido puede aproximarse a
los % en peso de C, Hz, Oz, y S de acuerdo a la

sigulente expresidn.

Kg.Alre
= (0.1159)%C + (0.3475)%H + (0.435)%s -

Kg.Comb.
(0.0435)%0

Para un combustible que consta con un peso de
84.6% C, 10%¥ Hz, 1.62 S vy 2.9% Oz, el alire

estequiométrico requerido es:

(0.1159) (84.8) + (0.3475) (10.9) + (0.435) (1.86)

- (0.0435) (2.9) = 13.54 Kg. Aire/Kg. Combustible.

3.1.4 Productos de Combustién

Para los 2 tipos de combustible, la determinacién
de la cantidad de gas de combustién por unidad
cuantitativa de combustible, ea realizable en forma
simple al asumir el 20% de exceso de alre en el gas

combustible y 25% de exceso de alre para el combustible

liquido.
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Gas Combugtible:
Aire Total

1

(1.20) (15.9)

]

19.07 Kg. Alre / Kg. Combustible

Gas de Combustién 19.07 + 1.0

20.07'Kg, Gasg combustién /
Kg. Combustible.

Fuel 0Qil:
Aire Total = (1.25) (13.54)
= 16.93 Kg. Aire / Kg. Combustible
Gas de Combustién = 16.93 + 1.0

I

17.93 Kg. gas combustion /
Kg. Combustible.

3.2.1 Combustibles Gaseosos

Los gases quemados en los hornos de refineria
gon los productos de destilacidén del crudo, o de 1la
unidad de cracking o reformado catalitico. El gas de
refineria, tabla 3.2 es ecencialmente una mezcla de
hidrocarburos, hidrégeno, e inertes. Los hidrocarburos
constltuyen la parte principal del gas de refineria, y
gon de la serie de los saturados; v la caracteristica

de la llama depende de la relacidn carbono/hidrogeno

que existe.
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Tabla 3.2: Combustiblezs Gaseosos

Calor Neto
Componente % Mol Combustidn

Kcal/Kg
Hz 27,9175 28 702
Ca 30,445 11 951
Cz 17,957 11 362
Ca 18,182 11 085
H=S 0,218 3 635
iCa + nCa 5,005 10 838
g4 = 0,2082 10 838
iCs + nCs 0,0567 10 846

3.2.2 Combustible liquido

Los combustibles liquidos de baja viscosidad
para ser quemados en los hornos de refinerias es el
Bunker C (fuel o0il No 6). Proviene de la destilacién
atmosférica, al vacio o cracking.

Loa fuel o0il mas pesados constituyen fluido
especlales, por sus propiedades térmicas, mecdnicas y
reolégicas, ya que por ejemplo, ofrecen la méds alta
viscosidad, densidad y loas numeros de Prandtl mds alto
de los sistemas de fluido a una temperatura dada.

El fuel o0il ordinariamente contiene pocas
cenizas yv a falta de datos especificos se puede suponer
que globalmente el 97% es carbono e hidrogeno, siendo
el reasto oxigeno, nitrégeno, azufre y cenizas.

Esto no es correcto para un fuel oill de

elevado contenido de azufre, o cuando hay sales con
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agua en disoluclén parcial o suspensién. Para tales
productos se han obtenido datos especificos [GANA82].
Los hidrocarburos rresentes en los aceltes
combustibles corresponden a cadenas Cis a Cie con
rangos de ebullicién superiores a 300 <C, contienen

cadenas de 20 carbonos y aun mayores.

3.3 EFICIENCIA TERMICA

La eficiencia total del horno determina el
costo basico de la operacién. Para determinar la
eficiencia en una aplicacidn particular que no
involucra una reaccidén quimica se requiere de factores
tales como: costo de combustible,temperatura de entrada
y salida del fluido que es calentado en varios tipos de
tubos y material requerido. Para este tipo dé procesos,
sin calentamiento de aire, una eficiencia total de 70 a

|
80% sobre el calor neto son mas usuales. El porcentaje
de alre tiene gran importancia sﬁbre la eficiencia a
calcularse, el usoc que se le va a dar es también
importanté, asi los hornos que son utilizados‘con poca
frecuencia deberian ser de una eficiencia menor a la
que tiene un uso continuo.

El rendimiento térmico o eficiencia de un proceso

ruede definirse como el porcentaje de calor aportado

que efectivamente se utiliza de una forma deseada. Asi

definido, el rendimiento térmico es convencional,
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dependiendo tanto de 1la desiénacién de calor aporta,
como el calor que efectivamente se ﬁprovecha. Un wvalor
namerico del rendimienﬁo térmico es indefinido a menos
que se especifique estos dos terminos [MOR0O83].
Eapecificamente para la . evaluacién de la

eficiencia en un horno, se han deducido las relaciones:

Calor absorvido por la carga
Eficlencla = x 100)..... (3.3.1)
Calor suminiatrado por el combustible

Calor aprovechable Ecal/¥g

% De Calor Extraldo - x 100f..... (3.3.2)
Poder calorifico neto Kcal/Kg -

prara cada combustible se pueden desarrollar
perfiles, para valores constantes de exceso de aire y
expresar el calor extraido de los productos de
combustién como funcién de la temperatura de los gastos
de combustidén en la chimenea.

A cualgquier FGT (Fuel gas temperature) la
diferencia entre el porcentaje de calor extraido y el
100% constituye el porcentaje de calor pérdido en la
chimenea.

Cuando se haga uso del porcentaje de calor
extraido se descontard el porcentaje de calor pérdido
por radiacién (RL: Radiation Loss) que de acuerdo a las

condiciones de disefio y proceso variard de 1 1/2 %

hasta 2 1/2 %.
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La relacion final seré:

Eftclencia
= X Calor Extraldo - ¥ BL [....(3.3.3)

Calculada

3.4 PRECALENTAMIENTO DE AIRE

El precalentamiento del aire de combustidn,
es uno de los medios més ampliamente extendidos de
recuperacién de calor de los humos de elevada

temperatura.

Hoy en dia los precalentadores estan siendo
aplicados muy frecuentemente en los hornos de proceso
para obtener la alta eficiencia requerida. Basicamente
existen dos sistemas de precalentamiento de aire de
combustién. En el primero de ellos, el aire es
directamente calentado en un intercambiador por los
humos de combustidén, a este sistema lo denominaremos
SISTEMA DIRECTO; en el segundo, SISTEMA INDIRECTO, se
utiliza un fluido intermedio para transferir el calor

de los gases al aire de combustidn

3.4.1 EneQalEnLﬁmlEnLQ_Jh2L—A11ﬂ—ihi—gﬂmbnﬁllﬁn—iqu—ﬁl
3 Di

De acuerdo con la figura 3.1 los gases de

combustién circulan desde el horno a través del ducto
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de humos hasta el precalentador. El aire d¢
combustidn .circula a contracorriente de los humos de
combustidn, es calentado y luego fluye a través del
ducto de aire hasta el plenum de los quemadores. De
este modo, una parte importante de calor de los gases
de combustién, es devuelto al sistema del horno a
través del aire de combustién.

En el diagrama de temperaturasg, de la figura
3.1 se puede ver los perfiles correspondientes a los
gases de combustién y al ailre, son practicamente

paralelos.

La pequefia diferencia existente ea debida a
que la cantidad total de los gases de combustidén es
mayor gue la cantidad dé aire. La temperatura del punto
“A'" corresponde a la temperatura del ambiente, o si
ésta es muy baja y pudiese producirse corrosién, este
nivel puede ser aumentado tanto por recirculacién del
aire como por precalentamiento por vapor. La
temperatura del punto "B" define la eficiencia del
horno yv debe ser tan baja como sea posible, sin embargo
esta temperatura deberia ser mantenida lo suficiente
por encima del punto de rocio de los gases de
combustién para asegurar al sistema frente a la
corrosidén por &cido sulfurico.

Ademéas, el sistema incluye un ventilador para

el aire de combustién con el objeto de vencer la caida
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de presién a través del ducto, precalentador vy
gquemadores, porque en términos generales estas caidas
de presién no pueden ser superadas solo por el tiro de

la chimenea.

Lo mismo ocurre en el lado de los gases, lo
que significa que al menos se necesita un ventilador de
tiro inducido en el sistema directo. Para el sistema
directo son necesarios ademds del precalentador, que
normalmente es voluminoso y pesado, al menos dos
ventiladores y dos ductos. El precalentador y los
ventiladores suelen estar montados al nivel del suélo
lo cual 5upone la necesidad de un &drea de implantacién
adicional.

El control para evitar problemas de corrosidén
se realiza a través de un by-pass en el ducto de aire
como se indica en la figura 3.1. Si la temperatura de
los gaseé después del precalentador llega a ser
demasiado baja, el by-pass se abre permitiendo circular
parte del aire a través del by-pass y parte a través
del precalentador. Ya que el flujo de alre a través del
precalentador es menor el, MLTD se  reduce, se
intercambia menos calor en el precalentador v
consecuentemente la temperatura de los humos de

combustidén en la salida se incrementa.
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3.4.

[Sv]
E

Segin se indica en la figura 3.2, en
comparacidén con los diagramas del sistema directo, se
instalan dos intercambiadores en lugar de uno ¥y no
existen ductos de gases de combustidén, ni ventilador de
tipo inducido. El1 transporte de calor es realizado por
un fluido intermedio, aceite‘térmico por ejemplo, que
es bombeado desde el intercambiador superior, en que el
aceite térmico es calentado por los gases de
combustidn, hasta el intercambiador inferior, donde
este calor es intercambiado otra vez por el aire de
combustién enfridndose el aceite hasta su temperatura
se desprende que la superficie total de transferencia
de calor en el sistema indirecto normalmente es mas
barata que en el sistema directo.

Ademda la falta de ducto v ventilador de
tipo inducido hacen que en algunas ocasiones el sistema
indirecto resulte ventajoso; especialmente aquellas
situaciones en las que se necesiten ductos mas largos o
existen limitaciones de A&4rea de implantacidén para el
precalentador y los ventiladores.

La limpieza del intercambiador de gases de
combustién/aceite caliente, puede ser fdcilmente
realizada mediante sopladores de hollin durante el

funcionamiento del horno.
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El ' serpentin aceite caliente/aire,
prdcticamente no se ensucia y no neceslta limpieza.

Como en el sistema directo, también en este
sistema la temperatura de salida de los gases de
combustién debe controlarse para evitar la corrosidn
por &cido sulfirico, este control se realiza a través
de un by-pass instalado en el circuito de aceite
térmico.

Si la temperatura de salida de los gases de
combustién llega a ser muy baja, la vdlvula del by-pass
se abre con lo que disminuye la cantidad de aceite que
circula hacia el intercambiador acelte térmico/aire, ﬁ
la temperatura de entrada del aceite en el

intercambiador aceite/gases de combustién aumenta.

3.4.3 Tipos de Precalentadores

Tanto en el slistema directo como el
indirecto, el equipo més Iimportante de la instalacidn
ea el precalentador, en el gque debe realizarse 1la
recuperacién de calor de los gases residuales.

Por lo general, los combustibles utilizados
en los hornos de proceso contienen un relativamente
elevado porcentaje de azufre en su composiclidn. Después

de la combustién si la temperatura de los gases llega a

ser suficientemente baja puede llegar a producirse una
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condensaclidén de agua y una interior formacién de &dcido
sulfarico que llegaria a corroer los equipos.

Esta posibilidéd ha limitado tradicionalmente
la temperatura de salida de los gases de combustibén a
valores muy seguros por encima de los de condensacién.
En estos momentos en los que el aprovechamliento
energético de estos gases se estd llevando al médximo de
sus prosibilidades, debe considerarse muy
cuidadosamente, a la hora de definir la temperatura de
salida de los gases y elegir el tipo de precalentador,
la posible corrosidn del equipo.

Como ya se ha indicado anteriormente, existen
dos diferentes factores de precalentadores cuyas

caracteristicas principales son las siguientes.:

3.4.8.1 Precalentador de Tipo Regenerativo

Técnicamente son mas conocidos con el nombre
Ljungstron, (Figura 3.3), en esencla consiste en  un
rotor con una gran masa metdlica, que absorve el calor
de los gases de combustién lo cede al aire que circula
hacia los quemadores al atravezar en su giro ambos
circuitos. Presentan una serie de problemas, que se

deben considerar en el momento de su eleccién,:

- Pérdida de aire al circuito de gases y vice-versa.
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- Debido a la suciedad que puede acumularse el rotor
puede llegar a rozar con la carcasa y resulta
dificil de arrancar después de algunas paradas.

- Requiere limpieza con sopladores de hollin.

- La conececién de 1los conductores resulta méas
complicada que en los recuperativos.

- Para evitar la corrosién ocasional, ae hace
preciso una proteccién de alguna de la zona méas

frias con material cerdmico.

Hot gas

Ambient air

Figura 3.3: Precalentador Regenerativo




3.4.3.2 Enemlﬂniadgr_ﬂe_ﬁp_o_Bamp_emm

Este tipo de precalentador es mucho méas
convencional en cuanto a su concepcidén, puesto que se
trata de cambiadores de calor que intercambian el mismo
a través de una serie de haces tubulares, mds o menos
sofisticados.

Los modelos existentes en el mercado méds
adecuado para resistir.la corrosidn producida por los
combustibles sulfurados estédn constituidozs por la
combinacién de haces de tubos de hierro fundido en las
zonas mas frias. Tal como se indica en la figura 3.4 el
aire circula por el interior, en tanto que los gases lo
hacen por el exterior de los mismos.

Debido a la especial circunferencia de la
existencia de tubos de vidrio, estos equipos pueden
utilizarse con temperaturas de pared de tubos por
debajo de la formacién de sulfirico con lo que permiten
un aprovechamiento energético mayor. En esta parte del
equipo es previsible un exceso de suciedad, debido al
hollin arrastrado por los gases que, en esta zona méds
fria pueden no estar completamente secos y tienden a
adherirse sobre los tubos de cristal.

Las necesidades de limpieza de estos tubos
depende exclusivamente del tipo de combustible
utilizado, por la que la frecuencia de limpieza es muy

variable.
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Figura 3.4: Precalentador Recuperativo

En previsién de esta eventualidad, el equipo
esta dotado con una serie de distribuidores interiores
de agua, que permitan la limpieza de cada una de estas
secciones de vidrio, en un tiempo inferior a media

hora, sin necesidad de parar el horno [GRUI8B].

3.5 SISTEMA DE CONTROL E INSTRUMENTACION DEL HORNO )

El desarrollo  histérico del control de
procesos industriales por computador ha estado marcado
por la evolucidén de la teoria de control, optimizacién
de ©procesos y computacién. Solo cuando se han

introducido grandes mejoras en los tres campos ha sido
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posible utilizar lo= computadores para controlar
directamente un procesgso induastrial [GOMES5].

La informatica del contrel es tiplcamente
interdisciplinar, y ahi reside el motivo del respeto, ©
miedo, con que suele mirarse en muchos casos. Las tres
disciplinas bdsicas en gue se apoyan estan ya
mencionadas en el mismo titulo: informatica, control o
regulacién, procesos industrialezs (Figura 3.5) . Esta

triple dependencia eata nitidamente explicita en :
Computer Process Control ".

La instrumentacién v control puede ser
prevista cuando son fijados el grado de supervisidén y
necesidades de control. En base a los datos del proceso
pueden fijarse los instrumentos imprescindibles. Sin
embargo hay gue considerar aspectos como aon la
economia, gseguridad v conveniencia vy respuestas a

condiciones varias (Figura 3.86).

La minima instrumentacidn requerida es:

a) Para medir temperatura:

— Del fluido a la entrada de la seccidn convectiva.

- Del fluido a la entrada de la seccidn radiante.

- Del fluidoe a la entrada de la 1linea de
transferencia.

- Del aire atmosférico.

- De los gases de combustion.
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— Del aire precalentado (=1 hubiera precalentadores).
- De las paredes de los tubos en los puntos mas

criticos.

b) Para medir presioneg:

~ Manémetro para medir al tiro en diferentes puntos

del horno.

~ Del fluido a la entrada de la seccidén de

convecciodn.

—‘Del fluido a la entrada de la seccidén de radiante.

- Del combustible en los quemadores.

¢) Instrumentos para medir el porcentaje de COz en los
gases de chimenea del cual puede determinar la

relacidén ailre-combustible.

d) Si el horno es de apreclable capacidad es necesario
el control automatico del flujo de combustible. Pues

pueden ocurrir emergencia tales como:

- Falla de energia eléctrica.

Falla de agua de enfriamiento.

Excesiva presién de la columna fraccionadora.

~ Excesiva temperatura en los tubos del horno.

e) Regulacidn del tiro (DAMPER), normalmente es manual.
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En lo gue se refiere a la industria petrélera
Yy peproquimica este tipo de control automatizado por
compu%ador se realiza en muchos paises, pero también
existe todavia en control manual o semi automatico, en

algunas refinerias.

3.6 INSPECCION Y MANTENIMIENTO DE HORNOS

El consumo de aceites combustibles pesados
generan problemas de  ensuciamiento de la zona
convectiva de los hornos de proceso debido
fundamentalmente al contenido de impurezas tales como,
azufre, sodio, wvanadlo, etec. ademds de un proceso de
corfoaién, mas o menos réapida tanto en alta como en
baja temperatura.

Es notario que cualgquier tipo de
ensucliamiento en una superficie de intercamblo produce
una disminucidén del flujo térmico que puede llegar a
valores que hagan poco rentable la utilizacién de
determinados equipos.

-En el caso de hornos de proceso Yy muy
especialamente los que utilizan fuel oil, los depositos
acumulados en la =zona convectiva obligan a paradas
periddicas para su limpleza y recuperar de esta forma
una eficiencia adecuada y un funcionamiento 6éptimo del

equipo. Este tipo de paradas son muy costosas, no por
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el importe de limpleza, sino por el tiempo de
indisponibilidad que permanece el horno.

Por esta causa se procura mantgner al horno
con el maximo grado de limpieza durante el mayor tiempo
posible, empleando para ello un adecuado sistema de

soplado o mediante limpiezas guimicas del exterior de

tubos.

3.6.1 Sopladores de Hollin

El ensuclamiento de la superficie exterior de
los tubos es mucho méds perjudicial en la 2zona de
conveccidén puesto que ademis de empeorar la transmisién
de calor, aumenta a la vez la pérdida de carga en esta
zona, el efecto negativo es aln mds espectacular cuando
los serpentines, en la parte de conveccidédn llevan studs
o aletas; por eso se necesita una limpleza de la misma.
Entre los distintos sistemas de limpieza conocidos
("stramlancig, shotcleaning"), gquizds el més aplicado
ernn hornos sea el de los sopladores de hollin.

Los medios usados para la limpieza son aire,
vapor y agua. El alre es el menos utllizado debido a su
alto costo. El1 més frecuentemente aplicado es el vapor
entre 10 a 15 Kgr/cm2. También el agua se aplica en
precalentadores de alre y economizadores, siempre y
cuando haya medios fédciles de reccleccidén de esta agua.

El agua quizds sea un medio de limpleza cada vez mas
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aplicada en aquellas zonas donde el hollin se hace
pegajoso. Por la baja temperatura en gque estan los
humos como en los precalentadores de aire v
economizadores.

Siendo los sopladores de hollin por vapor los
més aplicados, se tratard en este medio en mas detalle.
En primer lugar se puede distinguir entre sopladores

rotativos y sopladores retractiles.

3.6.1.1 Sopladores Rotativos

Estos sopladores tienen una lanza fija rotativa con una
gerie de agujeros por los que sale el vapor a presiodn,
tieﬁen la wventaja de wuna construccidédn sencilla y por

eso son econdmicos.

Figura 3.7: Soplador Rotativo
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Sin embargo, presentan el inconveniente de la
continua exposicién a loas gases de combustidn, (se
corroe facilmente) y el fédcll taponamiento de algunos

agujeros, con su correspondiente pérdida de eficacia

(Figura 3.7).

3.6.1.2 Soplador Retractil

La eficacia del soplador retrdctil comparado
con el rotativo es mayor por la existencia de agujeros
golo al final de la lanza. Esto oriéina un chorro de
vapor mads fuerte y por eso es mas eficaz en su labor de
limpieza. Légicamente este soplador necesita una
conatruccidén méds robusta y fuerte gque el rotativo y por
ello resulta sustancialmente mds caro. Ademds de ello,
el soplador retrdctil ocupa mds superficie fuera del
horno y necesita una plataforma mayor con su estructura
correspondiente, lo que aln encarece mds este tipo de
soplador. A pesar de estas desventajas econémicas,
existe una gran tendencia al uso del soplador

retrdctil.

El consumo de vapor para los sopladores
retractiles es aproximadamente entre 3 a 8 toneladas
por hora. La diferencia entre el minimo y el maximo

depende del recorrido de la lanza, cuanto mé&s larga sea

la lanza, mayor serd el consumo de vapor (Figura 3.8).
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Figura 3.8: Soplador Retractil

También la limpieza interna de los tubos en
los que. se han depositado coke, debido a un
sobrecalentamiento de ellos, podrd ser utilizando vapor
de agua y aire (proceso de decoking) a presién, donde
el wvapor utilizado wva a fragmentar al coke y por

arrastre con agua este va a ser llevado al tambor de

decoking, y posteriormente a un sistema de desechos. E1

aire se va a utilizar para el proceso de combustién, 1lo
que g8e realizard internamente en los tubos por el
calentamiento de éstos, para lo cual se regulardn los
quemadores del horno de tal manera no se exceda ei
calor transferido a los tubos. Los gases de combustidén
nuevamente s=seran dirigidos al tambor de decoking vy

después por un colector seran llevados hasta la

chimenea.
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De esta forma se consigue recuperar las
condiclones operativas recomendables para gue el horno
funciones a la mdxima eficiencia posible y a los
valores cercanos de los disefios.

En lo que representa a la inspeccién de los
tubos del horno los factores que afectan la vida de los

tubos son:

- Condiciones de operacildn.
— Espesor del tubo promedio y minimo.

Naturaleza del crudo.

Coke que se forma dentro del tubo.

a) Condiciones de operacidén

La fatiga de los tubos basados en las
condiciones de operacién variard en gran medida de las
horas de wvida de servicio para el que fue disefiado.
Ademds hay gque hacer notar gque todos los tubos no
siempre requieren ser reemplazados a un mismo tiempo ya
que los tubos del serpentin estan sometidos a

diferentes condiciones de presidn, temperatura, v

ubicacidn con respecto a los quemadores.
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El espesor de los tubos no es posible que
tenga una mlsma medida, como resultado el espesor
minimo es especificado y prédctico, actualmente da un
eapesor promedio de 12.5 % como tolerancia. Asi si se
especifica un espesor de 1/4 pulg. es posible gque el
espesor minimo sea 0.23 pulg. y el mdximo 0.26 pulg.
para el espesor de 0.23 pulg. de aleacién AISI 316 se

le calcula una de 3.4 afios.

c) Naturaleza del crudo

Dependiendo del tipo de crudo que se procesa
estardn sometidos a diferentes condiclones de
temperatura, presién, corrosién, y ensuciamiento que

influirdn en la vida del tubo.

d) Coque que ge forma dentro del tubo

En el disefio de la temperatura del tubo es
basado sobre la presencia de 1/4 pulg. de espesor de
cogue depositado en la pared interna del tubo. En la
préactica actual los tubos son sometidos a la
descoquizacién o limpiezas mecdnicas como ya se ha
dicho anteriormente. La temperatura del tubo una vez
descoquizada se reducird en un promedio de 65 °oC esto

ruede ser muy influyente en la vida del tubo.
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descoguizada se reducird en un promedio de 65 °C esto

puede ger muy influyente en la vida del tubo.

Cond. del tubo Temp. del tubo Vida Gtil
1/4 " de Coque 645 ~=C 30 000 hr.
Sin depbdsito 565 =C 100 000 hr.
de coque

3.7 METODO DE DISERO DE HORNOS

El disefio para la vaporizacién del petréleo
crudo, que sefviré de carga a la torre de
fraccionamiento, en realidad es un trabajo muy
complicado porgque se requiere ampliog conociﬁientos v
experiencia, en problemas de transferencla de calor,
mecdnica de fluido, combustién y otros.

El aiseﬁo requiere gran numero de
egspecificaciones que en gran parte deben ser fijados
ror el diseflador de acuerdo a la capacidad del horno,

» caracteristica del fluido, étc., éstas deben ser
completas vy c¢claras para ’evitar ambiguedadea y/o

confusiones en la construccidén. Algunos puntos que se

deben tener en cuenta son:

- Dar especificaciones completas

- Ser realista en las condiciones de disefio




- Proporcionar especificaciones estandar
- En lo posible proporcionar al fabricante alter-

nativa de disefio

3.7.1 Iransferencia de Calor en Hornos

Los hornos son egenclalmente grandes
intercambiadores de calor, donde el calor proporcionado
por la combustién, generalmente de gas o aceite
combustible, es transferido al fluido que circula por
interior de los tubos.

Como cualguier intercambiador, el fendmeno
involucra un balance entre el calor dado y el recibido
pero la diferencla estd en que gran parte del calores

proporclionado por radiacidén y el resto por conveccildn.

3.7.2 Métodoa Corrientemente Empleados

Las aplicaciones comerciales mas importantes
de la transferencia de calor radiante se encuentra en
. el cédlculo y disefioc de calderas generadoras de vapor ¥
hornos usados en la refinerias de petrdleo. Puesto gque
el arte de construccidén de estas unidades se desarrolld
antes que la teoria, el cdlculo de transferencla de
calor radiante en estos hornos evoluciondé a partir de

métodos empiricos. La contribucidn de varios

investigadores a la literatura de problemas de
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tranasferencia de calor radiante, tanto de tipo
eapecifico, como general, gspecialmente aquellas como
Lobo y Evans [LOB0O39], Meckler [MECK52]1, y H.C. Hotell
[HOTE58]1, han hecho posible que el disefio de estos
hornos se realice a partir de bases més fundamentales,
se cuenta ahora métodos semitedricos para el cdlculo de
la secciones radiantes de transferencia de calor. A
menudo estos métodos puedan adaptarse a la solucidn
rdpida de problemas gque se encuentran en otra clase de
hornos, asi como otros equipos en los que la
transferencia de calor radiante es de importanéia_

Loz métodos comunes para el cdlculo de
absorcidn de calor en las gsecciones radiantes de los

hornos, se indican a continuacién:

3.7.2.1 Método de lLobo & Evans

Este método hace uso  del factor de
intercambio F y una ecuacién de tipo Stefan-Boltzmann.
Tiene una buena base tebérica y se usa extensamente en
| el diseflo de Thornos de refinerias. También se
recomienda para calderas que queman petrdéleo o gas. La
desviacién promedio entre la absorcién de calor
"predicha y observada en 85 pruebas en 19 hornos
diferentes, que varlaron ampliamente en caracteristicas

fisicas y de operacién, fue de 5,3%, la desviacién

maxima fué 16%.
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3.7.2.2 Método Orrok-Hudson

Esta es una de las primeras ecuaciones
empiricas para calcular la sabsorcién de calor en la
gseccidén radiante de una caldera con tubos gque pasan
agua. Han sido reemplazados por expresiones mas exactas
v es de valor limitado en.el diseﬁo-

Puede usarse para estimar los efectos del
cambio en la alimentacidn, asi como las varlaciones de
la razdn alre-combustible para una caldera en operacidn
alimentada con carbdn o petrdleo. S1 se conoce que no
habréd cambios apreciables ya sSea en el caracter o
cantidad de escoramiento de los tubos. Eﬁ tales
aplicaciones puede ser necesario ajustar la constante
de la ecuacidén para que cumpla con las condiciones de

operacidén conocida.

3.7.2.3 Método de Wohlemberg

Este es un método empirico aungue
indudablemente méas confiable que la ecuacidén de Orrok-
Hudson para calcular la absorcién de calor radliante vy
solo se aplica para el quemado de carbén. Se repite
nuevamente gque es un pre-requisito el conocimiento
anticipado del escoramiento para la aplicacidén de esta
ecuacién de transferencia de calor en un horno o

caldera. Las pruebas en 7 calderas grandes indicaron
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una desviacién del 10% cuando el factor de escoria se
estimdé de la aparencia del horno. La médxima desviacién
fue cerca de 50% cuando se uso Stoker pero se obtuvo

mejor preclsién en hornos alimentados con carbén

rulverizado.

3.7.3 MﬂQiQ_Sﬁlﬁ.Q.Qi.QnﬁLdQ

El método para disefio de hornos, utiliza un
mayor de correlaciones estrictamente empiricas. Métodos
més recilentes para disefios de hornos son capaces de
estimar con mayor precisién la variacién de flujo de
calor en la seccién radiante para un tipo de geometria
disefiada [NOGAB85]. El1 presente trabadjo describe el
método para realizar los célculos tanto en la seccién

de radiacién como de conveccidén [WINP7871.

3.7.3.1 Balance de Energia en la Seccidén de Radiacién

Las investigaciones realizadas sobre el

intercambio de calor dentro de la cémara de radiacién, .

han sido numerosas. Para el cdlculo de la radiacidén se
aplica generalmente el método de LOBO & EVANS que se
explica a continuacién.

Balance Energético:

Qr + Q1 + Qg2 = Qn + Qa + Qf | .......... (3.7.1)
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Qr = Calor a intercambiar con el flujo de proceso.

Ql = Pérdida de calor en las paredes de la cdmara.

Re2 - Calor restante en los Bases de combustién hacia
la parte de conveccidn.

Wn = Calor liberado ror el combustible.

Qa = Calor sensible en el aire de combustién.

Qf = Calor sensible del combustible.

Conocido el balance, se analiza por separado
cada término del mismo. Como primer término destaca Qr
que puede determinarse por el método de LORBRO & EVANS.

Como base de su solucién se parte de 1la ley de STEFAN

BOLTZMANN .
Qr = o T4 | .. ..... ... . (3.7.2)
siendo:
o= 0,173 x 10-8 Btu/Hr-SqFt-oR4

=
I

= Temperatura absoluta del cuerpo que radia.

Para la camara de radiacién, donde el

intercambio de calor tiene lugar entre un volumen de
gas a la temperatura Ta Y una superficie, formada por
serpentines dertubos, a la temperatura Tb, se formula
el intercambio por radiacién entre los dos en funcién

de la temperatura de ambos, la superficie receptora N4



la forma del volumen del gas a través de un factor de

intercambio en la forma:

@Qf = g A F {Ta? ~ TH3) |.aswis (3.7.3)

siendo:

A = Superficie receptora efectiva formada por los

gerpentines, ft2

F = Factor de intercambio de calor
Ta = Temperatura de la nube del gas, ©R
Tbh = Temperatura de la superficie receptora, °R

Con esta férmula se podria calcular Qr si los
términos A, F, Ta y Tb estuvieran definidos. Sin

embargo, esto necesita una mds amplia explicacidén. Por

ejemplo, la superficie A depende de la configuracién -

del serpentin: didmetro de tubo, longitud, distancia
entre tubos y 8l estd respaldado por refractario o no.
HOTELL ha dado una clara definlcién para esta

guperficie en la forma de:

A= 0 ACD |ssisiarminssnss (3.7.4)

siendo:
Acp = Superficie plana equivalente en ft2, que es igual

al producto del nimero de tubos por la longitud vy

la distancia entre los tubos.
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De acuerdo con la curva de a, 8e ve gue este
valor baja cuando la distancla entre los tubos aumenta.
Sin enbargo, a la vez que baja a, (Figura 3.8) sube
Acp, pues Acp se aumenta linealmente con la distancla
entre ﬁubos, y el efecto total es que Acp por tubo sube
mientras que por unidad de superficie de pared del

horno baja.
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Figura 3.9: Factor de Absorcidn

En el caso de tener que utllizar materiales

caros para el serpentin, por ejemplo de alta aleacién,



entonces puede ser ventajoso usar mayores espacios
entre los tubos para mantener el costo del serpentin lo
mids bajo posible a pesar de tener méds superficie de
pared de horno. Ademds el "heat flux"” admisible sube

con la distancia entre los tubos.
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Figura 3.10: Presién Parcial COz-H=0

El factor de interambio de calor F reune en
si las influenclas siguientes:

En primer lugar destaca COomo factor
influyente de gran importancia la emilsividad de la nube

de los gases. Como es sabilido la emisividad de la nube
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depende principalmente de COs y Hz0 en los gases, y la
concentracioén de los dos componentes se puede calcular
facilmente a través de su presioén parcial P (Figura

3.10%.

BEANLENGTH" RELACION DINENSIONAL DE

HORNOS RECTANGULARES

.= 236 VOLNENR/Y oo Tl 17193
-, 124

2.~ 1.0% NEDIDA NININA .......... o i oen 14, 1-1-00

3.5 1.3% MEDIDA MINIWA ......ovensinn, 126 128

4.- 1.8% NEDIDA NINIKA ........... v SR 10000
HORNOS CILINDRICOS

5= 273 DIAMETRD ....vvvvvvvevsvnnennnnn D %D

b= 1 ¥ DIAMETRD vovvvnevnnennnnnnn, e DXD D 00D

Figura 3.11: Relacién Dimensional de los Hornos

Asimismo, depende de la nube representada por

'una longitud tipica L. ("BEAM LENGTH"), en lugar de una
medida de volumen (Figura 3.11).

Combinando P y L se calculari la emisividad

dependiendo también de la temperatura de la nube Ta

(Figura 3.12).
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Figura 3.12: Emisividad del Gas

Como otros factores a considerar, se puede
menclonar que al no ser ni la nube de gases de
combustidn, ni la superficle receptora 100%¥ negros se
necesita una correcclén. ademds de esto, se considerara
la relacién entre el refractario expuesto y el
refractario cublerto. Se comprende fécilmente que
cuanto mds refractario expuesto, ( refractario sin
proteccién de serpentines) existe en relacién con el

refractario cublerto, habrd mas reflejo de la radiacidn
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y‘por le tanto un intercambio de calor mejor entre los

gases de combustion y serpentines (Figura 3.13).
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Figura 3.13 : Radiacidn en los Tubos

Cabe de=ztacar que se supone gue todo el calor
radiado hacia la pared es reflejado por la misma sin
pérdida hacia afuera. Las ﬁérdidas de calor por la
pared de la camara se suponen procedentes de la

conveccidn entre los mismos gases y la pared. Una vez
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calcular el factor F con la ayuda de la figura 3.14,
segun HOTELL.
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En conexién con lo descrito anteriormente
sobre la relacldn de refractario expuesto y refractario
cubierto 3e puede observar que cuanto mayor sea esta
relacién, mejor intercambilio de calor se obtendrd. Sin
embargo, un aumento de esta relacidn no siempre

gslgnifica wna mejora como ocurre en el caso de




aplicacién de muros de separacién de refractario dentro
de la misma cédmara , en donde lo que 8e gana  por
aumento de dicha relacidén se pierde por la disminucién
de L, "BEAM LENGTH" con un resultado mids o menos igual.

La temperatura Ta se supone que es la de los
gases que salen de la camara de radiacién. Esta
suposicidn sb6lo es valida cuando la temperatura dentro
de la cédmara de radiacién es constante. Se comprende
gue en la realidad no es asi, sin embargo la
exXxperiencia ha confirmado que dentro de ciertos
limites, el error que se comete cae dentro de lo
admisible. Por ejemplo, en hornos estrechos y altos,
conviene analizar la supuesta constancila de la
temperatura Ta no sale de estos limites, en cuyo caso

se podria subdividir la cdmara en tantas partes como

séa necesario y calcular cada parte separadamente con

una temperatura Ta diferente.

La temperatura Tb, por su méds bajo nivel
comparada con Ta, suele tomarse como la temperatura
media del metal del serpentin.

Como se sabe, el intercambio de calor dentro de la
cédmara de radiacién, se realiza también ror conveccidn
en una proporcidén del 5 a 20% aproxidamente, cantidad
guficiente importante para considerarla en los
cdlculos. El calor total, intercambiado en la cémara de

combustidn por radiacién y conveccién seréd-
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Qr = Rrr + Qre | ....... (3.7.5)

Ar = o a A (Ta4 - Tb4) + 7,0 a A F (Ta - Th)

La péfdida de calor Q1 se puede calcular con
bastante exactitud pero el cdlculo es laborioso. Por
‘eso mucha veces se toman datos estimados que son
suficlentes por su relativamente pequefia influencia en
el resultado final del disefic. Para los hornos de
cabina =e suele tomar un 2,5 - 3% del valor de Qn y
para los hornos cilindricos un 1,5 -2 % del mismo
valor.

El calor sensible de los gases de combustién
que entran en la parte de conveccidn Qg2, se calcula
como Qg2 = B x h siendo B la cantidad de combustible v
h la entalpia de los gases de combustible
correspondiente a la temperatura Ta.

Ei calor liberado por los quemadores es igual
a la capacidad del horno dividido por el rendimiento,

esto es:

Capacidad del Horno
Qn = — o ..., (3.7.7)
Rendimiento

El calor sensible del aire de combustién es:

.



Qa = Cpair (tair - tamb.) m

Cpair = Calor especifico del aire
tair = Temperatura del aire de combustiodn
tamb = Temperatura del ambiente

masa de aire

=
]

La cantidad de calor sensible del combustible
@f, normalmente es despreciable.

Con lo expuesto anteriormente es posible ya
seleccionar una cédmara de radiaccién que corresponda a
los datos requeridos, mediante él calculo computarizado

o por una solucidn grafica aproximada.

3.7.3.2 Solucidén Grafica para el Balance de Energia en

o [aR e

Por la claridad de una solucidén de este tipo
e2 interesante profundizar algo mas sobre la misma.
Ademds a través de solucién grafica se puede ver
inmediatamente como se comportaria el horno al
introducir algunos cambios, por ejemplo en la
capacidad, exceso de aire, etc (Figura 3.15).

En el eje horizontal del sistema de
coordenadas del grafico se han representado
temperaturas y en el eje vertical calor por unidad de
combustible. En el estd indicado por ejemplo el calor

total liberado LHV por libra de combustible, Jjunto con
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el calor del aire de combustidn gA; la suma
LHV + gqA es el calor total, por unidad de combustible,
disponible en la camara de radiaciodn.

La curva OPa representa la entalpia de los
humos de combustidén con un exceso de aire de 1.2 (es
decir, 20%) en relacidén con la temperatura.

A la temperatura Ta, la entalpia de estos
humos es PaD. El1 punto E representa las condiciones del
gas a la entrada del precalentador de aire, mientras Ps
a Ts corresponde a la entalpia con que los humos salen
de la chimenea a la temperatura Ts. PaF es el factor de
intercambio por radiacién mas pérdidas.

La cantidad de calor PaR es la disponible en
la parte de conveccion, y RC es la cantidad
intercambiada en el precalentador de aire. Este calor
es recuperado por el aire de combustién wvuelve a la
camara de radiacidn.

Las curvas parabdlicas que pasan por el punto
K, representan las pardbolas segun LOBO y EVANS, de su
ecuacidén anteriormente desarrollada, dibujada con el
eje vertical positivo hacia abajo.

El punto K corresponde a la temperatura Tk de

la pared del serpentin. La interseccidn Pa de la

pardbola con la de entalpia de los humos representa la

temperatura Ta a =salida de la camara de radiacion, ¥y
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representa la cantidad de calor entregada en la cémara
de radiaciodn.

Una vesz conoéidas las caracteristicas del
horno, la pardbola se puede dibujar para cualgquier caso
de operacién del horno y ver como se comportaria el
mismo al aumentar o disminuir su capacidad o por

cambios de exceso de aire.

3.7.3.8 Mwm_dﬁ_cmmm

En la seccion convenciédn, el calor es
tranasferido tanto por radiacién como por conveccildn.
Una base firme para calcular la transferencia de calor
en la seccidén de conveccidén fue en un principio
determinada por MONRAD, el explicdéd la conveccidn
directa en las paredes refractarias.

El método agqui sefilalado sigue la teoria de
MONRAD, pero con correlaciones revisadas para incluir

resultados experimentales posteriores.

Las correlaciones ofrecidas por MONRAD ha
sido revisada para incluir datos posteriores y més
extensos en los coeficientes de transferencia de

pelicula. La ecuacidn (3.7.8) muestra el coeficiente de

conveccidn para diversos tamafios de diametro de tubo.
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La temperatura promedio del formador de pelicula de gas
es definida mediante la temperatura promedio del fluido
en el tubo interno mas un medio del MLTD a partir del

gas de combustidén hasta el fluido.

2,14 (Te)©.28 (Gmax)©-.8
hee = . (3.7.8)
do, 4

Donde:
hce = Coefilcilente de pelicula Te= Temperatura fluido

Gmax= Flujo masico d= didmetro

b) Radiacién del G le Combustic

Un método para calcular 1la transferencia de
calor por radiacidén del gas de combustién hacia un
"banco de tubos ha sido presentado por HOTELL. Su
relacidn bésica fue resuelta empleando un tubo
espaciador comun de aproximadamente dos tubos de
diametro, un tubo con una superficie de absorvancia de
0,9 v una presidn parcial de COz + H=20.

La temperatura promedio del gas es definida
como la temperatura promedio del fluido en el tubo
interno mds la diferencia de la temperatura media

logaritmica desde el gas de combustidén hasta el fluido.

La temperatura promedio de la pared del tubo puede ser
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obtenida =segin la temperatura promedio del fluido méas

88 @,

Siguiendo el modelo de MONRAD, expresamos el
coeficiente efectivo, para la transferencia de calor
del tubo a pared como una funcidén de la temperatura de
la pared del tubo. Este coeficiente Jjunto a las areas
relativas de la pared yv del tubo en la seccidn
convectiva determinan wun factor de correcidén £, tal

como se muestra en la giguiente ecuacidn.

how Acxs
£ z . ees s {B8.TT8)

hce + her + how Act

Donde:
hee, hor, how = Coeficiente de pelicula convecciodn,
radiacién y del tubo.

Acw, Acc = Area de tubo

d) Coeficiente Total de Transferencia

El coeficiente total aparente de pelicula de gas

determinadeo a partir de los coeficientes individuales

segliin la siguiente ecuacidn.
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he = (1 + £) (hece + her) ... (3.7.10)

Donde:
hce, hor = Coeficiente de pelicula conveccidn,

radiaciodn.

El coeficiente ael tubo interno es calculado
mediante métodos estandares, basados en la medida del
gasto vy las propiedades fisicas del fluido, la
resistencia de la pared del tubo es peguefia. Luego el
coeficiente total de transferencia en la seccidén de

conveccién llega a ser:

he. heoi
Ue = s a s (9 T=11)

he + hes

Donde:

Coeficiente de Transferencia de Calor Externo

=
0
1

Coeficiente de Transferencia de Calor Interno

e
l.l.
I

3.7.3.4 Disefio de la_ Chimenea

El propdsito primordial de la chimenea es de
crear el tiro necesario para producir el flujo de 1los
gases a través del horno. Una segunda funcién es la
descarga de los gases de combustién a suficiente altura

para evitar que causen molestias, especialmente si hay

cerca construcciones o limitaciones ambientales.
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Las chimeneas son hechas de acero, ladrilleo o

concreto, pero en general se utilizan las de acero.

a) Dlametro de Chimenea

El didmetro generalmente es funcidén del fiujo
de los gases. Normalmente son dimenslonadas para
velocidades de 25 pies/éeg pero puede que en &algunos
casos no se cumpla, asi cuando la chlimenea es instalada
encima de la seccldn de conveccidn, el didmetro debera
ger menor que el ancho exterior dg la secclén de

conveccion.

Para determinar el didmetro procederemos de

la siguiente forma:

Flujo volumétrico = Area x Velocidad

G= ANV | cicensvs (3.7.12)

A = = = s s uk Qs oty 1D )

Despejando el didmetro (D)

N oa.M |
B sl [imis: (3.7.14)

nt V. Tg

Asumiendo que la velocldad (V) sea de 25 ples/seg.
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D= 0,225 {M/Tg | .vuuone... (3.7.15)
donde
M = Flujo de gases de combustién, Lbm/seg
Tg = Densidad del gas a la temp. entrada, Lbm/pieS
G = Flujo volumétrico, Ft3/seg
D = Didmetro de la chimenea

V = Velocidad del fluido, Ft/seg

b) Altura Minima Regquerida

La altura minlma debe ser tal que el tiro
ganado en la chimenea y en el horno sea igual a las
rérdidas de preslidén a través del sistema (especialmente
por fricecidn), mds un tiro que debe existir a nivel de

los quemadores

Tiro originado Tiro Regquerido

en las secclones =
de (Quemador + Pérdidas)

{Rad+ Conv + Chim)

............ (3.7.16)
El tiro originado en cualquiera de las seccliones o

chimenea esta dado por

Tiro = 7,9 H (Te - Ta)/ (Te -Ta) ... (3.7.18)
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H = Altura de la seccidén de conveccldn, radiaciédn o
chimenea, Fts

Te = Temperatura promedio de los gases en la seccidn
que atravieza, °R

Ta = Temperatura del medio ambiente, °R

El tiro originado seré

Total = —
en Ta Te Te Ten
Pulg-H20

Tiro 7,9 he {Te - Ta) #+ he (Te - Ta) + H (Ten 'Tli!

............ (3.7.18}
he,he ,H = Altura de la secciones de conveccién,
radiacién y chimenea, Fts
Tx,Te,Ten =Temperatura de los gases de radiaciédn,

conveccidén y chimenea, °R

Las pérdidas por fricecidén en Pulg-Hz0 en la

sgeccldn de conveccldn estd dado por:

(V=) TE
Pe =12, — | == = 00,0030 V2 174 = 00,0030 G2/71g
2g T
............ (3.7.20)
donde
Tg = Densidad del gas, Lb-m/pleS3

Velocidad del gas, Ft/seg

YV =

Pe

Velocidad médsica, Lb-m/pleZ2.seg

1

Pérdidad en la Seccién de Conveccidn

1
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Las rérdidas de presion en la chimenea egtan

constituidas:

Pul-H=0
Contraccién a la entrada
de chimenea 0,005
Control de tiro 0,015
Expansién a la salida de
chimenea 0,010
Total 0,030

ademds hay que agregar las pérdidas de presién por

fricecidén que esta dado por

0,0251 M2 (H + D/f)
Pen = —~ —— | ...... (3.7.21)

T De

El tiro a nivel del quemador es tomado por
experiencia a 0,2 Pulg-Hz0. Las pérdidas v

requerimientos totales estard dado por:

G= M2 (H + D/0,016}
Pt = 0,230 + 0,0030 -~ + 0,025
: Tg Tg DB

............ {3.7.22)

Donde
Pc = Pérdida Totales G= Gasto Tg=Densidad gas

D = Didmetro H = Altura M = Flujo masico
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Ademas f= 0,018

agrupando las ecuacliones (3.7.21) v (3.7.22)

anteriores en dos funclones tendremos

7.9 hr (Tr—Ta) + ho (Tc"Ta)

£1 = - ..(3.7.23)
Ta Ty T

M2 (H +D/0,016)
f2=z 0,230 + 0,030 V2 14 + 0,025

T DB

............... (3.7.24)

De las ecuaciones (3.7.19), (3.7.23) v

(3.7.24) y despejando la altura de chimenea

fi1 - 0,230 - 0,030 V2 - 1,56 M2 /Tg D4

0,025 M=2 = 758 (Ten = Ta)

Tg DB ! Ta.Ten

............ (3.7.25)
La denaidad del gas es funcién de la

temperatura, entonces se tiene

Tg = 0,0695 - 7,6x10-5t + 4,1x10-8t2 - B8,3x10-12¢3

............ (3.7.26)
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donde :
H = Altura de Chimenea, Ft
t = Temperatura de Gas Combustién, °F

Factor de Friccién de Darcy-Wusback

£
D = Didmetro de Chimenea, Ples
M

Flujo de Gas, Lb-m/seg

3.8 CAIDA DE PRESION EN EL SERPENTIN DEL HORNOS

Para la circulaclién de los fluido dentro de
las tuberias en general, es necesario una estabilidad
para evitar pulsaciones de los mismos que a lo largo
pudiesen originar roturas en las tuberias o equilpos de
proceso [ROTH80, VERMBO].

Para las tuberias dentro de un horno existe
la misma problemdtica y ademds de las pulsaclones
indeaseables por inestabilidades, existe el gran
preligro de sobrecalentamiento de la pared del tubo
cuando en su interior el hildrocarburo no refrigera
suficientemente esta pared. La estabilida de flujo por
lo tanto es uno de los primeros requislitos para un buen

disefio de hornos [MAKES5].

3.8.1 Ecuacioneg Fundamentales de Flujo en Estado

LLa determinacién de la caida de presién el

serpentin incluyendo la 1linea de transferencla es la




parte mas complicada y de mayor incertidumbre, pues a
lo largo de la linea hay una constante vaporizacidén que
implica grandes cambios de propiedades en el fluido,
ademas hay que considerar que el fluido en el horno
aumenta constantemente de entalpia asi como energia
cinética.

En lo gque respecta a las velocidades del
fluido, estos no deben ser supersdénicas porgque traeria
como consecuencia la inestabilidad en la columna de
fraccionamiento, y esto se puede comprobar al final de
la linea de transferencia.

A continuacidén procederemos a exponer los
principios fundamentales del movimiento de fluido,
condiciones criticas, tipos de flujos, métodos
utilizados para el cdlculo de caida de presidén.

El movimiento de fluido se basan en los

siguientes principios :

— Conservacién de la masa
- La segunda ley de movimiento de Newton

— La primera y segunda ley de la termodindmica

La aplicacién de los principios
termodinamicos a las corrientes fluidas son posibles
Unicamente bajo grandes restricciones. Cuando un fluido

compresible fluye con friccidn a través de un conducto,

los cambios que tienen lugar deben ajustarse a cuatro
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ecuaciones fundamentales de flujo en eatado

estacionario [BIRD8O].

a) Ecuacién de Continuidad.- Es esenclalmente una

formulacién del principio de la conservaclén de 1la
materia: asi en una tuberia con seciones

transversales diferentes.

M = Vi Ai/vi = Ve As/vae = V AJv | ..(3.8.1)

donde

ﬁ = Flujo MAsico
Ai1,A=2,A = Area de seccilédn transverasal
Vi,Vz,V = Velocidad del fluido
vi,vz,v = Volumen especifico

Tomando diferencial a la ecuacidn (3.8.1)-

debe cumplirse

V.A
2D — | =0 | (3.8.2)
v

b) Ecuacién de Movimiento.- Que expresa el principio de

conservacion de la cantidad de movimiento v

comprende un balance de fuerzas y cantidades de

movimiento de un volumen elemental, debiendo

incluirse todaas las fuerzas gque actuan sobre le
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mismo ¥y el flujo neto de "cantidad de movimiento" a
través de su limites. asi para el caso general de

flujo unidimensional se puede escribir en la forma

FAT.H) da + ° Tavf- sF | ... (3.8.3)
A dt v
donde
v = Vector velocidad relativa
fL = densidad
2F = Fuerza total de arrastre ejercida por el fluido en

la direccidn del flujo y fuerza como gravedad

¢) Ecuacidén Enerpgética.- Denominada también balance de

energia gue es 1igual a la variacién de energia

total.
d
((pv+0)+@+k)T(Vn)dA+ —- (u+¢+k)rﬂv = @Q-W
A dt Jwv
...... (3.8.4)
donde
u = Energia Interna
v = Volumen especifico
@ = Energia Potencial
k = Energia Cinética
V = Veloclidad relativa

d) Ecuacién de Energia Mecdnica .- La friccién inducida

por la corriente fluida da lugar a una degradacién

de la energia mecdnica por su conservacién en calor




v por lo tanto un incremento a su energia interna y
entropia bajo condiciones adiabdtlicas o una pérdida

a sus alrededores. Asi para un elemento de longitud

dL
v= dzg
vdp +d — + + dWe + d°W = O ...(3.8.5)
230 Ec
donde
dWez = Energia degradable por friccidn
d’W = Trabajo externo realizado por el fluido

dz Camblos de elevacién

Ademas de las ecuaclones descritas
anteriormente, deben cumplirse la ecuvaclén de estado

del fluido, asi como las restriccilones que condlcionan,

tales como las adlabdticas y las 1isotérmicas o en el

caso general en que el calor se transfiere al fluido y

la temperatura varia.

3.8.2 Maxima Velocidad del Fluido en Tuberias

El wvolumen especifico de sistemas que se
estan vaporizando aumentan rapidamente, debido a las
prérdidas de presién por friccidn gue son muy grandes.
Si este sistema fluye adiabdticamente en un flujo de
masa constante aumentard el volumen especifico a medida
que disminuye la presién, hasta alcanzar una velocidad

limite. Un incremento posterior en velocidad y una
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reduccidén de presidn, no puede tener lugar
espontaneamente ya gque ello supondria una disminucién
de entropia. si se excede la longitud médxima del
conducto ocurre 'el choque", que es una discontinuidad
en las condiciones de flujo con un incremento brusco de
la presién reduclendo la wvelocidad a wvalores sub-
adnicos [DITT42, LUDW44].

El flujo critico se define también como el
punto donde la energia aprovechable para mover el
fluido a lo largo de la tuberia es totalmente consumildo
por la aceleracién y la energia, entonces no puede ser
disipada por la frieccién. El1 flujo critico puede
mantener una poslcldén estacionaria en el conducto
supersdénico de longitud mayor que el wvalor limite vy
corresponde a una zona de longitud infinitesimal donde
la velocldad camblia de supersdénica a subsdnica con un

incremento abrupto de presién, temperatura y densidad.

De acuerdo con la ecuacidén de energia

mécanica (3.8.5) y con las consideraciones siguientes :

d"W = 0 porgue no hay trabajo externo que realice el
fluido
0 pérdida de presién por friccildn

AW

il

aL L\P
dL AL
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~— = Pérdida de presién del sistema

L = Longitud equivalente de tuberia

dav .AP
+ dz + == . (vdL) = 0 ..(3.8.7)
2 AL

v dp + V

eliminando el término elevacién y dividiendo por

dP se obtiene

v av AP . (vdL)
v + - —_— =0 ..(3.8-8)

2g dp DL 4P

desde que (A P/ /A L) no puede ser infinito
rara una razdén de flujo finita y como el wvolumen
especifico (v) no puede ser cero, por consigulente en

el flujo critico se tiene:

el tercer término de la ecuacidén (3.8.8) se hace

cero

vk == o == 30 Jiciesnmsesman (3.8.10)
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Por la ecuacién de continuidad {8.8.1)

- = - =2 G dvV = G.dv

donde :

= Flujo mésico

Volumen especifico
Velocidad del fluido

= Area transversal del tubo

M
v
v
A
G

H

Gasto masico

El punto critico se producird cuando el término

A P/aV sea igual ( -G2/2g) [BUTHS57]

esto se deriva a partir de la ecuacién (3.8.10)
que es multiplicada por dP y divida por V, entonces se

obtiene:

dP = -G2 o) C&P = -G2

ay 2g AN ' 2g

3.8.3 Hidrdulica de log Fluidos en Doble Fase

El estudio de los flujos bifdsicos es de una
importancia singular ya que entre sus aplicaciones

[DUCK64] se pueden destacar las siguilentes

- En la industria del petréleo, tanto en la produccién

como transporte




-~ En la produccién de vapor, industria quimica, disefio
de reactores nucleares, 1ntercambiadores de calor,
ete.

Estas importantes y numerosas aplicaciones,
han originade una gran inquietud investigadora, que se
ha plasmado en numerosos trabajos que,
fundamentalmente, intentaban poder predecir para unas

condiciones determinadas:

- La pérdida de carga (velocidad de mezcla bifédsica,
factor de friccidn y caida de presién).
- El modulo de flujo ( configuracién y distribucién de

las fases dentro de los conductos).

3.8.3.1 Modelos de Fludos Bifdsicos

Cuando un fluido se mueve a través de una

tuberia y la temperatura y presién cambian, las
caracteristicas del fluido también cambian habiendo una
sucesion de regimenes de flujo, los cuales pueden ser
predecidos por el método de Baker.

Las configuraciones de los modelos de flujo
bifdsico se determina con el uso del diagrama de Baker,
el cual es un mapa dividido en 7 regiones [BAKES87),

como lo muestra la figura 3.16, las cuales indican 7

diferentes tipos de flujo bifdsico.
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Una regién particular de flujos bifésicos se

localiza mediante el cdlculo de los nimeros
adimensionales de Baker Bx v  By; que son las
coordenadas del diagrama. Para su uso suele ser

suficiente la informacidén disponible o suministrada

durante el proceso de cédlculo y disefio de tuberias.

- El1 pardmetro By esta definido por

2,75 Wv

By = —m— | ... (3.8.12)

d2 fTnTv

donde

Wy Flujo de la fase vapor, Lb/hr

Didmetro interno de la tuberia, ft
Densidad, Lb/ft3

= Fase liquida ; V = Fase vapor

d
-
L

- By depende del regimen del flujo de la fase vapor, de
las densidades de ambas fases y las dimensiones de 1la
tuberia, el tipo de flujo puede cambiar debido a que

también las pérdidas por friccidén habrédn variado.

El pardmetro Bx esta definido por

WL . Tvl/z - uLl/a
Bx = 395,51 -—- v o v 03813
Wy TLls8 oL

donde
Wr. = Flujo de la fase liquida, Lb/hr
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LML = Viscosidad dinamica de la fase liquilda,
Lb/hr-ft
or. = Tensién superficial de la fase 1liquida en

contacto con la fase vapor, Dinas/cm

Bx depende del regimen de flujo, los
porcentajes de 1ligquido y wvapor, y las propiedades
fisicas de ambas fases incluyendo la tensioén
superficial, este pardmetro serd independiente del
didametro de 1la tuberia, y se puede observar que la
posicidén de Bx s6lo variard si la porcidén de la mezcla
de liquido—-vapor v las otras propiedades son
modificadas por factores externos.

Este caso puede ocurrir en lineas muy
extensas donde las pérdidas por friccién provocan
grandes caidas de presidn, reduciendo la temperatura de
flujdo, y haciendo variar todas las propiedades fisicas
del fluido.

Finalmente, la interseccién de Bx y By en el
diagrama de Baker, determinara la region de flujo en
tuberias horizontales, para unas condiciones dadas, por
ejemplo, los tipos de flujo para las tuberias de 1los
hornos, entre Slug y Bubble en la figura 3.18 se ruede

observar los cambios de regimen de flujo.
A DuKcler ha establecido que dentro de una tuberia
s6lo hay tres regimenes : segregado, intermitente vy

distribuido.

- Flujo segrepgado: Ocurre cuando el gas y el

liguido son continuos en la direccién axial.




Dentro de este grupo se pueden distingulr el
flujo anular y el estratificado.

- Fludjo distribuido: Cuando un flujo es continuo y

el otro se desplaza en algun grado perpendicular
v axialmente a la tuberia. Estan incluidos los

flujos burbuja y niebla.

- Fluwio intermitente: Cuando 1las fases forman

alternativamente paquetes. En este grupo estan

los flujos plug y slug.

La finalidad de agruparlos en regimenes simplifica
al andlisis de las =situaciones fisicas llegandose a
resultados mas exactos. Otro punto que se debe
considerar en el flujo por las tuberias del horno y en
especial la linea de transferencia, es que se debe
evitar que se forme el flujo niebla pues poco o nada de
ligquido es posible de separar. En efecto, una vez que
se ha alcanzado el flujo niebla, virtualmente no hay
modo para volver a otro régimen de flujo, por esto se

debe prevenir esta situacién.

8.8.8.

8

a) Flujo Bifdsico Tipo Burbuija.- Las burbujas de la

fase gas se hallan dispersadas en toda la masa

liquida.

Figura 3.17: Tipo Burbuja
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El tamafio y espaciamiento de las burbujas depende
de las propiedades de los fluido, caudales, geometria
del ducto y forma de introduccién y mezcla de los
fluido (Figura 3.17).

b) Fluio Bifdsico Tipo Capsula.- Céapsulas o tapones

alternos de liquido y gas se mueven sobre la parte -

superior de la conduccién, mientras que la parte
inferior esta llena de liquido exclusivamente

(Figura 3.18).

Figura 3.18: Tipo C&apsula

c) Flujo bifasico FEstratificado.- El liquido fluye a lo
largo de la conduccidén y el gas lo hace en la parte
superior, formando wuna interfase gas-liquido muy
suave y 8in irregularidades aungue pueda existir

gradiente interfacial (Figura 3.19).

Figura 3.19: Tipo Estratificado

d) Fluijo Bifdsico Tirpo Ejs:én;— Una onda es recogida

reriddicamente por el gas Qque se mueve a gran

velocidad para formar una especie de pistén espumoso
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que pasa a gran velocidad por la conduccién y, por
supuesto desplazandose a velocidad muy superior a la

velocidad media del ligquido (Figura 3.20).

Pt LTI VTR B e b

Figura 3.20: Tipo Pistodon

Estas ondas de liquido llenan completamente la
conduccidén en una seccidén transversal en un momento
considerado, mientras que en un instante despues
constara la seccidén transversal de dos partes
diferenciadas que contienen liquido v vapor

respectivaments.

e) Flujo Bifdsico Anular.—- Todo el liguide fluye como

una capa delgada anular alrededor de la pared

interior de la tuberia.

Figura 3.21: Tipo Anular
El gas fluye como un nucleo central con
pequefias cantidades de ligquido diseminadas en este
nacleo de gas. La lamina de liquido presenta espesores

variables debido a la accién de la gravedad.
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f) Flujo bifdsico tipo Niebla o Diasperso.- Una peguefia

cantidad del liquido fluye en forma de capa delgada
aﬁular gobre la pared de la conduccidn, mientras que
la mayor parte del iiquido es transportado en forma
de finas gotitas entre el nucleo central del gas,

formédndose un aerosol liguido-gas (Figura 3.22).

Figura 3.22: Tipo Niebla

g) Fluio Bifagsico Ondulado.- El gas se mueve a mayor

velocidad gue el liguido, produciendose una
interfase liguido-gas (Figura 3.23), &spera con
ondas desplazandose en la direccidén del flujo,
fluyendo el liquido a lo largo del fondo de la

caonduccidn.

Figura 3.23: Tipo Ondulado
En la figura anteriores, se mostraron los

diferentes tipos de circulacién de dos fases. Respecto




a los hornos, donde las cantidades de vapor y liquido
suelen cambiarse a lo largo de los serpentines en el
caso de hornos con evaporacion, no existird un mismo
modelo de flujo en el interior de los tubos.

Normalmente la carga entra en el horno en
fase ligquida y a lo largo de su recorrido pasa por
distintos regimenes de flujo hasta salir parcialmente
evaporada. Suponiendo que la transicién del regimen
"BUBBLE" al "SLUG" tiene lugar a una temperatura
suficientemente baja, parece que no exitirdn problemas
serios para la formacldn de coque, al no ocurrir las
condiciones necesarias para ello.

Lo ideal seria, sin embargo, tener el flujo
"DISPERSED" para tubos en posicién horizontal y "ANULAR
MIST" para tubos verticales cuando la temperatura sea
alta.

Las condiciones de flujo debe ser comprobadas
por lo menos a partir del punto en que se alcanza una
temperatura a la que 3e puede eatablecer una
coquizacién, lo que ocurre aproximadamente alrededor de
670 =K.

También necesitan ser analizados aquellos
zitios del serpentin donde existe un cambio de tamafio
de tubo, aumento de didmetro o una bifurcacidén de un
flujo en dos o mas corrientes, pues en estos puntos

existe un cambio en la velocidad méasica y por lo tanto

un cambio brusco en la figura del flujo. Si el flujo se
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encuentra ain en fase liquida a 670 <K, entonces debe
ser comprobado el punto gue se inicia la evaporacidn.
En estos casos hay que 1inyectar vapor antes
que se alcanze los 670 <K para gque se produzca una
vaporizacidén iniclal y rdplda, asegurando que el flujo
pase instantaneamente por la regién de transiclén.
Existen varios métodos para determinar
regimenes de flujo. A continuacién mostraremos la
ecuaciones usadas para determinacién de la caida de

presién en hornos para tubos horizontales y verticales.

3.8.4 Métodog de Cdlculo de Pérdidas de Presidén para
Fluj Bifasi

Actualmente hay un gran nimero de
correlaciones para calcular la caida de presién,
distinguiéndose entre estas aquellas para lineas
verticales vy lineas horizontales, también las
correlaciones inclinadas.

Para lineas horizontales las més conocidas
son la correlacién de Lockhart-Martinelli: [LOCK49] gque
es Dbédsicamente empirica y los métodos de Duckler
[DUCK64] "no slip" y :contants slip", método que tiene
una exactitud de + - 15%

Para lineas verticales la mejor correlaciédn
es la de Orkisewskl [ORKI67] se caracteriza porgue es
un método gque utiliza una gran nimero de expresiones,

con una exactitud de + - 15%
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A diferencia de los flujos horizontales vy
verticales, para loas flujos inclinados sbélo existen dos

correlaciones que son la de Fanigan y la de Bonnacaze.

3.8.4.1 Método de A.E.Duckler

A.E.Duckler de la Universidad de Houston ha
realizado el siguiente analisis para los flujos

bifasicos horizontales.

Para el caso general, tenemos:

I'2 + (1-I')=
Lo Vm TR TE Ci ..(3.8.14)

] == =
oP/82 1
Eutp = 2 £ =
Vin® r=2 + (1-T=2)
T —= T Cz
2e Lo Ri Re
| S —J L —
.. (8.8.15)
donde
I' = Q1/(Q1+Qg) = Vi/(Vai+Vg) ....(3.8.18)

Vm = (Qa+Qg)/A | ......... (Z:8.1T)
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@]
"
1

2
B&_Rﬂ - [m] ' [y‘g] - EM gL&Z
Rg R1 Vg V1 8V1/62 ...(3.8.18)

@]
8]
1

5 ‘
Rz R1|.] ¥l |. Vg | .| 562Vg/8n
Rg R1 Vg V1l 52V1/8n ... (3.8.19)

Como una consecuencia de similaridad, Retp
esta definido por la viscosidad yv densidad en la doble

fase.

Tep = 71 I'2 + 1g (1-T1Y2 Ca
Ra Rg cwew (3: 8.20)
Htp = p1 I + pg (1-T)C=2 sz (B B 2 )

DucKler tiene simplificade los resultados

generales en 4 casos para facilitar sus calculos.

Caso I : No Slip v Flujo Homogéneos

Entonces : Renea = 4 We/mDune
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5P/62

fne = ———mM—
......... (3.8.22)
—a Gt=
[gc Tnsg
Tne = T2 I + Tg (1-T)
..... (3.8.23)

Hne = M1 + pg (1-T')

Caso II : Qs:msmm_ﬁlip -4

El sllp tilene lugar, pero la relacldn de 1la
velocidad en la fase para la velocidad promedio es

constante a través de la seccidn ( C1l = C2 = 1.0).

Retp~—§..M Il IZ2 + 718 L.L-_I‘il

D ™s Rl ™ms

v .= (3.B.24)

&P /82
2Gt=2

gc Tns P—

..(3.8.25)
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Wutp v Ttp son lo mismo como uns y Tns

Caso‘III : Rg es la fraccidn de wvolumen de gas, esto

asumldo puede s=er muy pequefio

(Cl = C2 = 0) entonces

4 W t (1-x)
Retp = —_— | | ] eiae.. (3.8.26)
©t D ul R1
(8P/82)
ftp =
2 Gt=2 (1-x)2 | | ..... (3.8.27)
Tl Ee D Ri2

Caso IV : Gradiente Constante :

S1 asumimos que la re;acién del gradiente de
velocidad de gas y gradiente de velocidad del liguido
son constantes para el flujo , y asumimos un Slip

constante como en el caso II, entonces Cl = C2 = V1/Vg

los resultados de la ecuacildén son

4 Wt 1
Retp = ....(3.8.28)

1t D pul R1 + pg Rg
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&P 1
fep = -
87 (2Ge2/Tna Ec D) { I'/R1)
...(3.8.29)
r= (1-IH=2 Va
Ttp = Ti —— + Ta -— o em (8, 8.80)
Ra Ra Vg

Mep = M T -+ Ha (1-T) (Vl = Vg) {38.8.31)

En general la caida de ©presién recilbe
contribucién de tres eféctos : friccldn, aceleracliédn y
elevacidén. Como son flujos horizontales el término por
elevacién es cero. Los términos de friccidén vy

aceleraclén son presentados en la forma :

| I:esp/az]
8P

v T S — | s s (3.8.32)
82 1 - Acc
c
donde el efecto de aceleraclén es
G2 T
Ace = ——mM8M [ . ... ... - (3.8.38)

la pérdida de presién por friccidn




5P Fecs Gt2 B

87 2 Ec

Tna D

donde :
B=Te8 / Tona | :censinses (3.
Tna = i + Tg €1=) [ ¢ew s (3.
r= (1-I')=
TS = T == +* 7Tg o (3%
Ri (1-R1)
Fece = ai(I').Fo |[..o...... (3.
1-(InT)
() =
(1.281 + 0.4781(Ln T) + 0.444(In T)2 + 0.094(Ln T)2 + 0.00843(Ln T)4)
(B
-2
Fo [% Log(Recs/(4.5223 Log Re - 3.8215)}}

. (3.
B D Ge
)3 1=T o b= =l peem——————— (3.
Hna
Hne = T pyx o+ pg (1-T') | ... ...... (3.

.34)

.35)

.36)

s )

.38)

.39)

.40)

.41)

.42)
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' = Q1 / (Q1 + Qg) |.evirunenenn. (3.8.43)
donde
Acc = Efecto de la aceleracién en la pérdida de
rresiodn
(6P/82)r = Pérdida de presidén por fricecidn, Psi/pie
Fos = Factor de friccidn para flujos no homogeneos
Gt = Velocidad médsica total, Lb-m/pie2-seg
Ge = Velocidad mdsica del gas, Lb-m/ple2-seg
Tcs = Densldad para flujos no homogeneos, Lb-
m/pies
Tha = Viscosidad para homogeneos, Lb-f.seg/pie2
D = Didmetro interno de tuberia, Ple
Ri1i,Rg = Fraccién de liquido o gas en volumen
T1,Tg = Densidad del liquido o gas, Lb-m/pie3
Hl, Mg = Viscosidad del liquido o gas, Lb-f.seg/pieZ
Recs = Namero de Reynolds
r = Fraccién de flulo volumétrico del liquido
@1,Qg = Flujo volumétrico del liquido o gas, Pie®/seg

3.8.4.2 Método de Orkiszewski

Los métodos ©para este tipo de flujo
comparados con flujos horizontales son pocos, la mejor
correlacién es la de Orkiszewskl [ORKI67] con una
exactitud del mismo orden que la de Duckler [DUCK64],
debido a gque para desarrollarse la correlacién se han
utilizado gran cantidad de datos experimentales dando
buenos resultados para tuberias de 3 a 8 rulgadas.

Orkiszewski utiliza la ecuacidén b&dsica de

balance de energia mecédnica
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&P (O + az Ttp E/Bc)
= (3.8.44)
82 ( 1 - Acc)

El método distingue cuatro regimenes de flujo

a) Flujo con burbuja (Buble Flow)

b) Flujo con fase gaseosa y liquida alternada (Slug
Flow)

c) Flujo de transicién (Transition Flow)

d) Flujo niebla (Mist Flow)

Por cuanto las relaciones son empiricas para
definir a gque tipo de regimenes pertenece se han

definido una serie de pardmetros.

0.221 Vna=2
Nip = 1.071 - — — [ ...... (3.8.45)
D
1,4
T
Nis = 50 + 70 Va1 == e sws (38 .46)
a
— __0.75
1,4
T1

Nam = 75 + 138 |Va1| -- - .(3.8.47)
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Ngv = 1.438 Vag e F limemns (3.8.48)

El tipo de régimen de flujo estd definido por

las sigulentes restricciones

Vag
"Buble Flow" existe cuando —— < NaiB
Vna
Veg
"Slug Flow" exlste cuando —— > NiB y NgV < NaS
Vna

“Transition Flow" existe cuando NiM > NgV > NiS
"Mist Flow" existe cuando NgV > NiM

Una vez determinada a que tipo de régimen
pertenece ge procedera el cédlculo de la caida de

presidén segin al flujo que pertenece
a) Buble Flow

La densidad del sistema eatd dado por

Tep = R1 T # (T3 = Ri) {ssecwsnsea (3.8.49)

donde Ri es dado por

Ri = 0.5 - 0.625 Vna + ((0.5 + 0.695 Vne)2 - 1.25 Vgg)1-r=2

........... (3.8.50)
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El nimero de Reynolds

1.488 71 D Va1
Re = — | e (3.8.51)

H1 Ra

Fee T1 (Ve1/Re)=2

B = o—— e ) s aaa s (3.8.52)

i Ee D

1
= - 2 Log ((€/3.7 D) + 2.51/(Re Fep 1r2))-2
Ftpl/Z

........ (3.8.53)

Ace = 0O

b) Slug Flow

Su cédlculo involucra gran cantidad de

relaclones empiricas.
La densidad del sistema :

T = (Gt + T Ve)/(Vas + Ve ) + 6 T2 |...(3.8.54)

1.488 172 D Vna

Re = —4— o | .. ... (3.8.55)
M1
se define los sigulentes pardmetros
B 0.5
Vna
Ni = (0.372 x 10-B)| - 0.35 + 0.1225 + 0.04931

po-5
........ (3.8.86)

. g ]
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o
' Vna
Nz = (0.372 x 10-8) - 0.35 +} 0.2981 + 0.01849
Do.5
......... (3.8.57)

Vr es calculado asi
Si = Re > Ni;

Ve = ( 1.985 + 4.885 x 10-6 Re) Do-5 | (3.8.58)

Si : Re < Nz;

Ve = ( 3.097 + 4.985 x 10-5 Re) DP-5 | (3.8.59)

Si : N1 > Re > Nz; entonces

Ve = 0.5 (Y + (Y2 + 13.59 pa)/pa DO-5)0.6 | (3.8.60)

T = (1.428 + 4.858B x 10-8 Re) DO-& | _..(3.8.61)

Para evaluar el tlerminoc © por medio de las
giguientes relaciones: (s8lo para aceites, para fluidos
de baja viscosidad como el agua exlisten otras
exprasiones).

Si : Vne < 10

(0.0127 Log(pi+l))
6 = - B l4ssessl8:8:62)
D1.371 |

A = 0.284 + 0.167Log(Vnas)+ 0.113Log(D)|.(3.8.63)
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Si : Vnas > 10

(0.0274 Log(ua+1l))
8 = + 0.161 + B |...(3.8.64)
D1.371

( 0.01 Log(pat+tl)
B= 0.589Log(D)- + C|. D
DiL.B71
...(3.8.6%)
C = 0.397 + 0.683Log(D) |....... (3.8.866)
D=1Log (Vna) |.icveennn. (3.8.67)

Los limites de 8 son los siguientes

. Para Vne < 10

€ = = 0.060 Vna |iscsinssre (3.8.68)

Para Vane > 10

Ve ( Gt = Vns)
e = ven§{3.8.839)

((Ve + Vna) (Vo + Vas + 1

Para evaluar la pérdida de presién por

friceidédn :

T1 Vns= (Vsl + Vr)
6r = Ftp + B
2 go D (Vns + Vr)

......... (3:8.70)

Ftrz 22 hallada de la ecuacién (3.8.53).
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Gt VBB
Ae = —————— | e (3.8.71)
Ec P
c) Iransition Flow
8P 8P 8P
— = Tyl e + (1 - Ty1)| —
82 82 82 ,
Slug Mist
e (3.8.72)
(Naim - Ngv)
Tz e e i i (3.8.73)
(Nim - Nais)

d) Mist Flow

Su cédlculo es andlogo al tipo burbuja, la

pérdida de presidn por friccidn es

Vsg=
O = Fep Tg —————— | iiienn.. (3.8.74)
ZEOD

E]l nimero de Reynolds es:

1.488 Tg D Vﬂg
Re = e I {3.8,75)

Ha

Ftp se halla mediante la ecuacién (3.8.53).

Una correccidén para el término de rugosidad

€/D, es aplicado donde € es la rugosidad absoluta :
prara 10-3 < €/D < 0.5
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se deflne el sigulente término

Vag M1 T
: s wigwtd: B €6

Nw = (4.32 x 10-7)
o T1

4_14_ Nw0-302
si : Nw > 0.005 €/D = e...(3.8.77)
Tg Vgag D
0.804 o
si : Nw < 0.005 €/D = ....(3.8.78)
Ta Vag"z D
Vag Ge
Ag = —— T o (3.8.79)
ge P
donde :
Ac = Término de aceleracién
D = Didmetro interior de la tuberia, Pies
F = Factecr de friccién del fluido
=3 = Aceleracién de la gravedad, Pies/seg
Ee = Constante gravitacional, 32.174 Lb-m Pie/Lb-f
seg?

Gt = Velocidad mésica, Lb-m/pie2 seg
Ngv = Parametro de velocidad del gas

Niw = Pardmetro de velocidad del liquido

P = Presion, Psia
Re = Namero de Reynold
Ri = Fraccién volumétrica del ligquido

Ti1 = Pardmetro de flujo de transicién




\Y
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Velocidad, Pie/seg
Vr = Velocidad de la burbuja que sube, Pie/seg
8P/8Z = Gradiente dé presibén (Lb-f/pie)/pie
Para hornos de crudo, la velocidad méasica
para el flujo de 100%, no deberia ser menor que los

valores siguientes:

Tubos horilzontales : 140 Lbs/seg-ft=2

Tubos verticales = 200 Lbs/seg-ft=2

Como ya =e menclondé anteriormente, muchas
veces ge utiliza inyeccidn de vapor en la zona "Flash"
de la torre para reducir la presién parcial de los
hidrocarburos. Para que esta inyecclén sea

completamente efectiva, es necesario mezclar bilen el

vapor con el crudo, lo que puede tener lugar en la

linea de transferencila, en el horno o en los dos
equipos, debiendo tomarse esta decisién por acuerdo

entre los 1ngenieros de proceso y el disefiador del

horno.

176




CAPITULO IV

MODELO MATEMATICO PARA LA EVALUACION Y DISENO DE UN
HORNO - PROGRAMA MECANIZADO

La instalacidén de un Sistema Digital de
Control Distribuido (SDCD), con estrategias de control,
es  un excelente método para reducir costos de
operacidén. Infelizmente, estos =istemas muchas veces
incrementan la complejidad de los procesos
operacionales. El modelamiento del proceso, la
simulacién y técnicas de inteligencia artificial

aplicadas a las unidades de procesos, 3era una

herramienta grande apoyo para los ingenieros, para que
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puedan evaluar las diferentes condicionegs de operacién
y desempefilo del proceso.

Este capitulo describe la metodologia de
desarrollo de un simulador de hornos de destilacidn
atmosférica que puede ser usado '"'off-line"” por los

ingenieros de acompanamiento de procesos, o usado ''on-

line" para evaluar el rendimiento del horno con los

datos obtenidos directamente de la operacidn.

Para planificar, organizar, evaluar A
controlar los complejos procesos de la moderna
tecnologia es preciso conocer los factores
fundamentales que influyen en el funcionamiento del
proceso. Una forma de conseguir esto consiste en
construir una réplica real a pequefia escala, del
proceso y efectuar cambios de las variables de entrada
mientras se observa el funcionamiento del proceso. Una
técnica de este tipo no solamente lleva tiempo ¥y
resulta cara sino ademas puede resultar imposible de
llevar a cabo en la practica. Con frecuencia resulta
mucho més conveniente y econdmico emplear (hasta donde
sea posible) un método de representaciones conceptuales

del proceso. Este hecho recibe el nombré de

"Construccidén de Modelo".
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4.1.12 Planteamiento v Construccidén de Modelos de
Ingeni .

Para un proceso v un problema determinado, el
analista trata de establecer una sgerie de relaciones
matemdticas, Justamente con las condiciones limites,
que son isomdrficas con las relaciones de las
variables de proceso. Debido a la complejidad de los
procesos reales y las limitaciones matematicas, el
modelo desarrollade no deja de ser siempre altamente
idealizado y generalmente sdlo representa con exactitud
unas pocas propiedades del proceso. El primer modelo es
con frecuencia sencillo pero poco realista. Tomando
como base este primer modelo, el analista debe
encontrar sus principales deficiencias y construir otro
modelo que corrija las deficiencias encontradas y que
al mismo tiempo siga siendo lo suficientemente sencillo
para su tratamiento matemdtico. El ingeniero ensaya
distintos modelos antes de encontar uno que represente
satisfactoriamente aquellos atributos particulares del
proceso que tienen interés. El ensayo de modelos es
caro pero la construccién de procesos a pequeiia escala

o gran escala resulta todavia mas costosa.
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4.1.2 e , -

0.
D

del del

La UYnica razdédn para dividir el proceso en partes
para el andlisis se debe a gque el proceso es tan
complejo gue no es posible conocerlo y describirlo con
propiedad como un todo.

Mediante una adecuada manipulacidén y ajuste de los
subsistemas se intenta obtener una representacién
razonable correcta del proceso total basada en
pricipios relativamente sencillos y bien conocidos para

las partes.

Es evidente gque la representacidén conceptual
de un procesc real no puede abarcar todos los detalles
del proceso, a pesgar de los avances de las modernas
técnicas y de los métodos de andlisis matemdticos.

Tal como se ha indicado, solamente se pueden
determinar algunos atributos A4 relaciones,
especialmente aquellos que son faciles de medir vy
tienen importancia desde el punto de vista de su efecto
sobre el proceso.

La estrategia general del andlisis de
procesos complejos sigue un camino relativamente bien

definido, que consta de las siguientes etapas:

1) Formulacién del problema y establecimiento de

objetivos 2 criterios, delineacidn de las

necesidades de operacidn.
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2}

3)

4)

5)

6)

7)

Inspeccién preliminar y clasificacién del

proceso con el fin de descomponer en subsistemas

(elementos).

Determinacién preliminar de las relaciones entre

lo=z subslistemas.

Anédlisis de 1laa wvariables y relaciones para
obtener un conjunto tan sencillo y consistente

como sea posible.

Establecimiento de un modelo matemético (en los
casos que sea aplicable) de las relaclones en

funcién de las variables y pardmetros.

Evaluacién de la forma en la que el modelo

representa al proceso real utilizando el Juicio

critico peraonal para acoplar las
representaciones matemdticas con las no
matematicas.

Aplicacién del modelo, interpretacién vy

compresién de los resultados.

La figura 4.1 1indicé las etapas descritas

rara el desarrollo de Modelos Matemdticos, por lo

tanto,

nosotros dividiremos el horno de proceso en
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partes para su respectivo andlisis, easto se debe a que
el proceso ea tan complejo que no es posible conocerlo
v describirlo con propledad como un todo. Las etapas
anteriormente concebidas, serédn de mucha utilidad para
desarrollar un método de estructuracidén y andlisis para
la evaluacidén de hornos de proceso, siempre que sea
posible por medio de modelos matemdticos. Este método

nos va a permitir un andllisis més riguroso, preciso y

completo.

El petrdleo es una mezcla de una gran
varledad de componentes quimicos de alto peso
molecular, algunos de los,cﬁales ée pueden identificar
v aislar facilmente. Muy frecuentemente no hay
necesidad de obtener compuestos puros, puesto que el
uso final de una mezcla de compuestos sSimilares tendrd
el mismo resultado que el uso de compuestos puros, es
decilr como combustibles, lubricantes y solventes.

Cuando se habla de ellos en un proceso o se
comercializan como mezclas, éatos productos se
denominan fracclones o cortes y recilben un nombre comin
0 ée denotan por una operacién de la refineria en que

se producen. A continuacién se presentan correlaciones

o definliciones de algunas propledades fisicaas vy
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termodindmicas que seran utiles en los procesos de

transferencia de calor y flujo de fluidos.

4.2.1 CARACTERIZACION FISTCO-QUIMICA DE FRACCIONES DE
PETROLEO

La mayoria de correlacciones utilizadas en la
industria del petrdéleo por los ingenieros de processo,
tales como punto de ebullicidn, densidad, peso
molecular, factor de caracterizacién de Watson,
temperatura critica, presidn critica, etc, han estado
disponibles desde la decada del 30 y 40. Se citan
trabajos desarrollados por Maxwell, Watson, Fallon y
otros investigadores de la industria del petrédleo que
contribuyeron con una serie de correlacciones para la
determinacién de estas propiedades, asi como otros

nuevos métodos.

4.2.1.1 Dengidad Relativa

La densidad relativa es la relacién, de la
masa por el volumen dado del liquido a 15.6 °C, para
una masa de igual wvolumen de agua pura a la misma

temperatura.

(d) MUESTRA A Ta
S Ti/T= = .. (4.2.1)

(d) MUESTRA A Tz
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4.2.1.2 Denaidad APT

La densidad API es una funcion de la densidad

a 15,6 °C y representada por la ecuacidon matemédtica.

141,5
AP = ——— - 131,55 | ....... (4:2:2)
Sis,Br1B,8 -C

4.2.1.3 Puntog de Etullicién Medios

La temperatura media de ebullicién (MeABP) de
la fraccidén total vaporizada y de la fase liquida se
pue&e encontrar por métodos grdficos y empiricos de um
modo objetivo y simplificado, se citan entre los cuales
[WATS35,MAXW50]. Utilizaremos las férmulas que son

dadas por [MANU76)

MeABP = (MABP + CABP) / 2 |....... (4.2.3)

Donde cada uno de los sumandos del numerador

estd definido por la siguiente ecuacidn:

MABP X1 Tea

123 | . (4.2.4)
CABP

(X1 Te1r3)




Siendo
MeABP = Temperatura media de ebullicién, °R
MABP = Temperatura de ebullicién, molar, °R
CABP = Temperatura de ebullicién, cubica, °R
Te = Temperatura normal de ebullicién de cada

pseudo-componente

X1 = Fracecién molar de cada pseudo-componente

4.2.1.4 Factor de Caracterizacidén de Watson

El factor de caracterizacién de Watson
[SMIT37] es utilizado para caracterizar una fraccidn de
petrSleo y se basa en un diagrama de densidad versus el

punto de ebullicidon de los hidrocarburos de una misma

familia.
CABP
kW = —e . |G ammisswseasss (4::2.:5)
dis,sr 15,8
donde
CARP = Punto de ebullicién ctbico, °R

dis,sr 15,8 = Densidad de la fraccidén a 15.6 *C

Es wvalida 1la siguiente clasificacion de tipos de

hidrocarburos:
Parafinicos Kw : 12 - 13
Ciclo-parafinicos Kw : 11 - 12

Aromédticos Kw : 9.5 - 10.5
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El peso molecular medio se calcula en funcién

del punto de ebullicidn y de la densidad.

PM = 2,0438 x 102 x exp(0,00218 MeABP)x....
.... x exp( -3,07 S)x MeABP©,118 x 5i1.88

Donde

PM = Peso molecular de la fracciodn

MeABP = Punto medio de ebullicidén, °R

mn
1l

Gravedad especifica 15,6 °C

4.2.1.6 Relacidén Carbono / Hidrégene (Método de Winn)

La ecuacién 4.2.68 puede ser utilizada para
obtener la relacién C/H.

El porcentaje en peso del H=

He wt% = - 15,80 + 2,55312K - 0,0022248 t

C/H=1f (MeABP, S 1s5.8 =c)
Valida para 6 <= C / H <= 10

En la cual

C/H Relacién Carbono /Hidrégeno

MeABP = Punto medio de ebullicidén, °R

S = Densidad especifica 15,8 °C
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El punto critico de un hidrocarburo puro
existe cuando la densidad y la composicién del wvapor
son idénticas a las del liquido. Diferentes de los
hidrocarburos puros, las coordenadas reducidas de una
mezcla son dadas en funcidn de las coordenadas pseudo-

criticas

Tr = Pr =
Te Pe

Citaremos algunos métodos

Sim e Daubert [SIMB0] desarrollaron las siguientes
equaciones para las propiedades criticas : (Presién y

Temperatura)

Ppe = 6,1483 x 1012 MABP-2.3177 ( $515,6 °C)=2-4853

............... (4.2.9)

1 expl4,2009 MABPo-0B815 ( §515,6 °(C)0.04814

Tee

1.8

(4.2.10)
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4.2.2.3. Método de Lee-Kesler

Las correlaciones de. las entalpias han sido
mejoradas particularmente para condiciones de alta
presion y proxima de la regidén critica. [KESL76]

desarrollaron las ecuaciones de las correlaciones de

los gréaficos de la Sconoy Mobil 0il para temperaturas

sureriores a 1200 °F.

Tee = 341,7 + 811 Sie,s°c +
(0,4244 + 0,1174 Sis,s8-c) MABP +
(0,4669 - 3,2623 Sis,s=c) 105 /MABP

00,0566
LN Ppe = 8,3634 - ———— - -
Sib.s°C

2,2898
(0,24244 +

0,118587
+ ) x 10-3SMAPB +

Si1is,8°C

3,648
(1,4685 +

(S1B,8°C)2

0,47227
+ ) ® 10-7MABP= -

Si1s.8°C

1,697
( 0,42019 +

(Si15,8°c)2

7
) ¥ 10-1OMABPS

(Sie.6

.0)2

0.8 se tiene:

Para fracciones pesadas donde

(4.2.13)

(MABP/Tpec)

>=

W =

-7,904 + 0,1352 Kw - 0,007465 Kw2 +
8,359 MABP /Tpc +
(1,408 - 0,01063 K) Tpe/MABP
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Para fracciones livianas se debe usar la

siguiente expresion para el calculo de factor

acéntrico:
P= 6,09648
A = 1IN - 5,92714 + —— Tpe
Ppe MABP
MABP MABP®&
B = 1,28862 LN —— - 0,165347
Tee Tpe®
Tpc.-
C = 15,2518 - 15,8875
MABP
MABP MABP
D= 13,4721 IN —————— + 0,43577
Tpc Tpcs
A + B
w =
CcC + D
............ (4.2.15)
donde
Tpc = Temperatura pseudo-critica, R
Ppc = Presion pseudo-critica, psia.
W = Fator acéntrico
S = Densidad especifica a 15.6 °C
MAEP = Punto de ebullicidén molar, °C
P = Presién de vapor a MABP psia.

4.2.2.4 Calculo del Calor Especifico

La correlaccién adoptada para el «calor

egpecifico del wvapor fue desarrcllada por [KESL76] en




1976. Kesler y Lee tabularon y compararon el calor
eapecifico para componentes puros y fraccilones de
petréleo con datos de otras literaturas, como los

basados por Fallon—-Watson [FALL44].

Para liquidos

Cp = [(0,355 + 0,128 x 10-2 x API) +
(0,503 - 0,177 x 102 x API) x 10-3 T] x
(0,05 Kw + 0,41)

............ (4.2.186)
Para wvapor
Cp = (00,0450 Kw - 0,233) +
(0,440 + 00,0177 Kw)x 10-3 T -
00,1530 x 10— x T=
........... (4.2.17)

Donde

Cp v Cp = Calor especifico del liquido y wvapor, BTU/1b-
°F

T = Temperatura °C

API = Densidad en °API

Kw Factor de caracterizacién de Watson.

!

4.2.2.5 Cadlculo de la Entalpia por el Método Lee-Kesler

[KESL76] sugirieron la siguiente expresidn

para célculo de entalpia de fracciones de petrdleo en

el estado liquido y gaseoso:
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Regién I

Para a fase liquida & Tpr <= 0,8 e Ppr <= 1,0

Hn = Ay (T - 258,7) + Az (T2 - 259,72 ) +
Aa (T3~ 259,73)

........... (4.2.18)
donde:
HL = Entédlpla de la fracclén de petrdéleoc en la fase
ligquida, Btu/Lb
T = Temperatura, °R
Al = 10-3[-1 171,26 + (23,722 + 24,907 Sis,s+c)Kar:

+ (1 149,82 - 48,535Kar1)]

Si15,8°0
) 13,817
Az = 10-2[(1,0 + 0,82463Karr). (56,086 -~ —m —)1]
Sis.e*c
2,3653
A3 = 10-®[(1,0 + 0,82463KAaPI), (9,6787 - ———)1]
Sis,s-c
onde
Sis.s*c = Gravedad especifica a 15,6 °C
Kapz = Factor de caracterizacién de Watson

Regidén II

Para fase liquida o vaﬁor en Tpo > 0,8 e Ppr > 1,0 :

H = Hy, + Ba [T - 0,8Tpc] +
Bz [T2 - 0,84 Tpe2] +
Bz [T3 - 0,512 Tpe3] +

R Tpo He - H
(4,507 + 5,266 w - ——— ]
M R Tpe

........... (4.2.19)
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Donde:
H =‘Entélpia de la funecién, BTU/Lb

HL = Entalpia de la fraccién liquida y Tr < 0.8

Bi1 = 10-3[-356,44 + 29,72Kapx + X1}
248,486
X1 = B4 (295,02 - ——— )
Sis.e-0
Bz = 10-©[-146,24 + (77,62 - 2,772Kap1).Karx - X=z2]
253,87
Xz = B4(301,42 - ——— )
Sie,s-c
Ba = 10-®[-56,487 - 2,95 Ba]
12,8 10
Ba = [(— — = 1,0) (1 - ) . X3
Kaex Karpr
X3 = (Sis,s*c - 0,855).(S1is.8°*c - 0,70) 104]=
donde :
M = Masa molecular calculada por la ecuacién de Lee-
Kesler

R = Constante Universal de los gases, BTU/Lbmol°R

He - H
= Agrupamiento adimensional gque cuantifica el
RTpc. efecto de la presién

4.2.2.6 Poder Calorifico Superior e Inferior

Se llama poder calorifico a la cantidad de

calor cedido por un combustible considerando que en la
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entrada el combustible y el alre estan a 25 °C y en la
salida, los gases de combustidén estan a 25 °C.

En el caso del poder calorifico superior, la
agua formada por la combustldédn del hlidrogeno estd en el
eatado 1liquido y en el caso del poder calorifico

inferior, el agua formada estd en la fase vapor.

Asi:

PCI = PCS - ¥ H=20 formada x
h condensacién @ presién parcial H=z0

........... (4.2.20)

PCI = PCS - 9 x ¥ Hz x h condensacién

........... (4.2.21)

4,.2.2.7 Condutividad Térmica de la Fraccién Liquida

Un estudio realizado en 1929 por U.S. Bureau
of Standards da una relacién que incorpora la denéidad
y la temperatura como varlableas independentes.

Las relaciones han sido derivadas y son

presentadas en la ecuacién [KERN50].

0,08775

Kt (1,0096 - 0,0003t)

1]

........... (4.2.22)



Donde

Kt= Conductividad térmica a la temperatura seleccionada

BIU/br. £t . *EAfL

4.2.2.8 Condutividad térmica de la Fraccién Vapor

La condutividad térmica de los vapores de
petréleo de baja presién aumentan con la temperatura de
una forma linear.

La expresiédn matemdtica empleada fuekderivada
de la curva presentada por [MAXWS50], por el camblo de

la condutividad térmica con la temperatura y con el

peso molecular medio, como slendo las varilables
independientes.
kt1 = (0,0147712 + 4,200877 x 10-5 t +

2,775827 x 10-11 2 - §5,733351 x 10-14 t3)

ktz

I

(-1,888013 x 10-3 - 3,168262 x 10-8 t)log M

K = kti + kte

............ (4.2.23)

Donde :

Kt =Condutividade térmica a la temperatura seleccilonada

BTU/hr.ft .°F/ft.
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4.2.2.9 Viscosidad de Fracciones de Petréleo

Se utiliza el siguiente método para estimar

la viscosidad de fracciones de petréleo:

a) Método Analitico

[ABBO70] dié un método analitico de estimar
la viscosidad de las fracclones de petrSleo, a partir
de la regresién linear realizada sobre el nomograma de

Watson.

Log w = Ao + AiK + Az K2 + Az API2 + Aa K API +
37.8
As K2 + As API + A7 APIZ + As K API
API + Ag + Aio K
Log u = Bo + Bi API + Bz APIZ2 + Bs K API +
o98.9
Ba K + Bs API + Be APIZ2
API + B7 + Bs K
............ (4.2.24)
Donde:
us7.s , uss.sg : Son viscosidades de las fracciones

ligquidas en cSt, a 37.8 e 98.9 °C, respectivamente

X : Factor de Caracterizacién KUQP

APT : °API de la fraccién liquida
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b) Viscosidad Absoluta

La formula de la viscosidad absoluta para la
fase vapor de fracclones de petréleo tambien derivéd

del grafico presentado por [MAXW50].

vi = (0,0104745 - 5,60041 x 10-8 M +
1,45809 x 10-7 M=2 - 1,34882 x 10-10 M3)
ve = (1,76822 x 10-56 - 1,0269 x 10-7 +
2,53357 x 10-1¢ - 2,26 x 1013 M3) t
VA = ( vl + v2)
............ (4.2.25)
donde :

M = Peso molecular de la fraccién de petréleo

t = Temperatura en °F

4.2.3.1 ErQpiﬂdndgs_da_Egnllihxlg_Liguidgilﬂpﬂn

Debido a la dificultad de identificar a las
variadas entidades quimicas que se encuentran en el
crudo, existen tres tipos de destilacién de laboratorio

que sirve para caracterizar dichas fracciones

- Destilacion del Verdadero Punto de Ebullicién (TBP)




- Destillacién de la Sociedad Americana para Pruebas de

Materialea (ASTM-D86)

- Destilaciédn Instantanea (Flash) en Equilibrio (EFV)
a) Deatilacién TBP:

En la destilacién TBP (True Boiling Point) la
muestra ya asea una fraccidén de petrdleo o un crudo se
somete a una destilacilén "batch" en una columna de

destilacldén que contiene algo asi de 35 etapas de

equilibrio y con una relacién de reflujo tan grande.

como: 5 a 1. Cuando se grédfica el tanto por ciento en
volumen de destilado por la temperatura correspondiente

se obtiene la TBP para la muestra ensayada.

b) Destilacién ASTM:

Una destilacién ASTM (American Socliety for
Testing and Materials), es una operacién de destilacién
simple no fraccionante con la tnica diferencia que el
equipo v el método seguido esta rigurosamehte
especificado por el 1libro standar de la ASTM. E1l
proceso consiste en cargar 100 ml de una muestra en un
frasco, luego calentar hasta que la primera gota de
destilado se forme entre los 5 y 10 minutos, se
continua con el proceso de destilacién simple a una

velocidad constante de 4 a 5 ml de destilado por

minuto, leyendo el volumen y la temperatura del frasco

198




199

a intervalos pre establecidos, igualmente graficando el
tanto porciento de volumen de destilado versus la

temperatura, donde se obtiene la curva ASTM.

c) Destilaciédn EFV:

Cuando un crudo es calentado y vaporizado de
tal manera que todo el vapor esta en equilibrio con el
liquido permanentemente a cualgulier temperatura el
proceso es comunmente llamado vaporizacién instantanea
en _equilibrio. La curva que se obtlene temperatura
versus volumen vaporizado durante este tipo de proceso

se conoce como curva FLASH.

El proceso se repite a wvarlas temperaturas,
la separacién es mds pobre que la destilacién ASTM y
estaja su vez mids pobre que su correspondiente TBP. La
obtencién de estos datos experimentales es muy
laborioso por ello es derivado usualmente a partir de

' datos TBP o ASTM por medio de correlaciones empiricas.

4.2.3.2 Método Utilizado vara Determinar la Curva de

Debido a que el ntmero de compuestos gque

existen en el ©petrébleo es sumamente grande v

prédcticamente imposible - de identificar, es




convenlentemente tomar los pseudos—compoﬁentes como ai
fueran uno sélo y tfatarlo como un componente puro.

El método utilizado consiste en obtener una
nueva curva TBP del c¢crudo a patir de los datos
obtenidos en el laborétorio, ajustandolo previamente
por el método minimo cuadrados y obteniendo una funcién
matemdtica que debe ser minimizada. El problema de
minimizacién es una optimizacién no-lineal de la curva
de destilacién, rero au solucidén analitica es
extremadamente dificultoso. La utilizacién de un método
numérico como la técnica de Newton-Raphson fué
aprovechado para solucién de este problema [DHULB4].

Una vez obtenida la nueva curva TBP, =se
encuentran las curvas ASTM y EFV obteniendose de esta
forma la cantidad de volumen vaporizado. La
caracterizacién del crudo va ser en dos partes, la
primera zona (zona vaporizada) que la denominamos “VAP"
¥y la segunda zona (zona liquida) denominada "CRI", a
ambas zonas se le determinard sus propledades fisicas y
térmodinamicas para poder elaborar una base de datos de

standarizacién de crudos que va a ser util en el

desarrollo del presente trabajo.
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En el trabajo ma= recilente de [RIAZ86] fue

publicado un conjunto de ecuaciones empiricas de la

forma
X = a ThP 8% |.cwiwaims (4.2.26)
Donde :
Tn = Temperatura normal de ebullicidn, °R
S = Densidad especifica, 15.6°/15.6 °C;
a, b, vy ¢ = Constantes de las correlaciones
sxx = Valor da caracterizacidén requerida.
Datos de Destilacidn
ASTM y/o TBP
ASTM ' TBP
Experimental Experimental
TRBP EFV TBP
Calculada Calculada Experimental

Figura 4.2: Conversidn de Curvas de Destilacidn

La figura 4.2 ilustra as 1nterrelaciones

exlstentes entre las tres curvas de destilacidn.




Usando un conjunto de datos de fracciones de
petrdleo, la siguiente equacién fué encontrada como la

mejor forma de interconversiones de curvas de

destilacién.

t = a KPP B | aesen i (4.2.27)
Donde:
t e x = Temperaturas para el mismoc porcentaje de

volumen vaporizado, °R
S = Densidad especifica, 15,6°/15,6 °C;

a, b, v ¢ = Constantes de las correlaciones

Por conveniencla y rapldez de conversién, la
ecuacién(4.2.27) representa la conversién de ASTM DB6-
TBP vy :ASTM D86 - EFV respectivamente.

Cuando la ecuacién (4.2.27) es usada para
convertir algun tipo de curva de destilacién a otra, ¥y
81 la densidad especifica de 1la fraccién no es
conocida, la ecuacién (4.2.28) fué  desarrollada para

temperaturas de destilacién de 10%¥ y 50% vaporizadas.

S = a tioP tmo® |..... (4.2.28)

Donde
tio v teo = Temperaturas de 10% y 50% de las curvas de

destilacién ASTM, TBP o EFV.,°R

a,b, v ¢ = Constantes.
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4.3.1 Consgideraciones Bdgicas del Disefio

Como se dijo anteriormente la escencia del
trabajo es encontpar una serie de propiedades
termodindmicas, con el objeto de ser utilizadas en el
disefio de équipos tales como hornos, torres de
destilacidén, destilacién flash; estas propledades se
les puede obtener gran parte en el laboratorio pero
también implicaria wun tedioso y costoso trabajo, vy
algunas de dichas propledades no seria posible
obtenerlas experimentalmente por cuanto son sensibles a

las condiciones que son expuestas. .

4.3.1.1 Procedimiento para Determinar la Curvas de

Degtilacién

Para determinar 1las curvas de destilacién
TBP, ASTM, y EFV de las fracciones, se utilizan los

siguientes procedimientos:

1) Curva TBP a ASTM

Se requlere las temperaturas TBP a 0, 10, 30, 50,

70, 90 y 100% Volumen.

- API Crudo > 32 TBPico = 760 °C
—- API Crudo (25-32) TBPioco = 785 °C
— API Crudo < 25 TBPiocc = 815 °C
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El siguiente procedimiento fué preparado para

temperaturas en grados °F:

a) Punto H50%

TBPso <= 400 °F:

ASTMso = (TBPso + 11,868)/1,02967

400 < TBPso <= B834,7 °F:

ASTMso = (-1,2272x10-4 TBPso + 1,07148)TBPso - 8,86033
TBP50 > 834,7 °F:

ASTMso = (TBPso + 158,3)/1,24125

b) Punto 30%

TBPro. 30 = TBPso - TBPao (°F)

ASTMBo. 30 ASTMso - ASTMao (°F)

TBPso 30 <= 108 °F:

ASTMso, 30 = (0,003357 TBPso,so + 0,49098) TBPso.3o
- 00,0464

108 < TBPsorzo < 202 °F:

ASTMBo,30 = (-0,002615626 TBPsos3c + 1,751691)
TBPso 3o - 67,055

TBPso,30 >= 202 °F:

ASTMBo, 30 = ( TBPBorzo - 202) 0.695 + 180




c)

d)

e)

Punto 10%

TBPzo 10 <= 94 °F:
ASTMso, 10 = (0,00414646 TBPzo, 10 + 0,351443)
TBPao,10 - 0,1674

94 < TBPsor,1o0 < 200 °F:
ASTMao. 120 = (=0,0026917 TBPsos10 + 1,802044)

TBPzo.10 — 76,041
TBPzor,10 >= 200 °F:
ASTMzo,10 = ( TBPzor10 - 200) 0.725636 + 176.7

TBPios,o < 68 °F:

ASTMio.,o = (0,003272056 TBPioro + 0,371203) TBPio.o
- 00,2007

TBPio,o >= 68 °F:

ASTMio,o = ( TBPioro - 68) 0.8148 + 40

TBP7o.,s0 <= 96 °F:

ASTM7o,B0 = (0,00320609 TBP7o,80 + 0,563678)
TBP7o,80 - 0,2831

96 < TBPro,so < 200 °F:

ASTM7o,80 = (-0,0022587 TBP7o,80 + 1,813203)

TEPro 80 - B1,227
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g)
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TBP7o.,B0 >= 200 °F:
ASTM7o,ma0 = ( TBPvo,mo — 200) 0.7097 + 181.08

Punto 90%

TBPso 70 <= 107 °F:

AéTMaoxvo = (0,0022973 TBPso, 70 + 0,702343)
TBPso.70 — 0,68337

107 < TBPso,70 < 200 °F:

ASTMso.,70 = (-0,002304425 TBPso,70 + 1,605381)
TBPopo, 7o - 45,528

TBPso,70 >= 200 °F:

ASTMso,70 = ( TBPso,7o - 200) 0.6836 + 183.37

TBPioo,sso <= 45 °F:

ASTMico,s0 = (0,003961 TBPicosso + 0,751894)
TBPioosso - 00,0536

45 < TBPioco,so < 120 °F:

ASTMiocore0 = (-3,58732x10-3 TBPiocorso + 1,283552)
TBPiooreso - 8,751

TBPicose0 >= 120 °F:

ASTMicors0 = ( TBPioorsso - 120) 0.4274 + 94




Ejemplo :

Los resultados de conversién de la curva TBP
-a ASTM que se muestra a continuaclén es con el crudo
AGUA CALIENTE de 44 °API. Este crudo fué utilizado para
realizar la verificacién del disefio del Horno-101 de la
Unidad de Destilacién Atmosférica de 1la refineria
Pucallpa de PETROPERU S.A. con una capacidad de

refinacién de 2 500 BPD de petréleo.

Tabla 4.1: Conversién TBP a ASTM del Crudo AGUA

CALIENTE
% Vol | TBP °F| TBP °F| ASTM °F| ASTM °F
0 65 129
115 78 ‘
10 180 207
160 143
30 340 350
160 146
50 500 496
133 123
70 633 619
259 224
90 892 843
508 260
100 1400 * | 1103

(k%) Valor Extrapolado en base del °API del Crudo.

2) Curva TBP a Flash Atmogférica

Se requiere las températuras TBP a 0, 10, 30, 50,
70, 90 y 100% Volumen.

El siguiente procedimiento fué preparado para

temperaturas en grados °C:
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a) Recta de Referencis TBP (DRL)

DRLlpasa por los puntos 10 y 70% de la Curva TBP. Su

pendiente es:

TBP70 - TBPio
SDRL = °Cr%
70 - 10

b) Recta de Referencia de la Curva Flash (CFRL)

Sea A

1

SDRL (°C/%)

B = DRLso - CFRLso (°C)

A >= 4,3

B = 22

2,8 <= A < 4,3

B = -105,3487 + A(93,577687 + A(-22,96902 +
1,8817898 A)) |

2,3 <= A < 2,6

B=26,021 + 12,17¢(A - 1,8)

0 <= A< 2,3 ‘Tenemos lo siguiente:
TBPro >= 150 '

1,8 «= A< 2,3

B = 6,021 + 12,17(A - 1,8)

1
B
A
B

<= A < 1,8
= 0,33904341 + A(-95,1720269 + 4,6270394)
<= 1

—
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0 <= A< 2,3 Tenemos lo slguilente:
TBPso < 150

< A< 2,3
= 3,5137359 + A(-2,5992443 + 2,7506868A)

<= 1

H = O =

= 3,8
c) Pendiente de la CFRL

Sea X = SDRL (°C/%)
Y = SCFRL

Y = -0,44551286 + X(0,31082173 + 0,071737514X)

d) Recta CFRL

CFRLx = CFRLsoc - SCFRL(50 - X)

CFRLso + SCFRL(X - 50)

e) Curva Flash Atmosférica

FCx = CFRLx + Rx(TBPx - DRLx)

donde R es :

% Vol 0 5 10 30 50-100

R 0,2 0,396 0,396| 0,339 0,338
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Curvas de Equilibrio Liquido-Vapor
Crudo: AGUA CALIENTE - Ref. Pucallpa

F
1400 =
3
1260 \\ 5
1100 2
950 / g
41]
650 \A““““n\\\\ﬁmxx‘ :
\Nﬂ\*\ n..w
500 , ¥
350 w
200 m
mo L L | ﬁ

0 10 20 830 40 680 €60 70 80 90 100
% Volumen

— TBP —— ASTM —*—EFV




Tabla 4.2: Conversién TBP a FLASH Atmosférica del Crudo
AGUA CALIENTE

% Vol | TBP °C| DRL °C| CFRL °C| EFV °C| EFV °F
0 18 40 102 98 208
10 82 82 127 127 261
30 171 166 177 179 354
50 260 250 228 231 448
70 334 334 279 279 534
90 478 *| 418 329 349 661
100 760 *| 460 355 456 854

(%) Valor Extrapolado en base del °API del Crudo.
En la figura 4.3-a se muestra las tres curvas
gréaficadas de equilibrio liquido-vapor TEBP, ASTM vy

Flash del crudo Agua Caliente de la refineria Pucallpa.

a) Se cdlcula el VABP con los datos ASTM.

ASTM10 + ASTMzo + ASTMso + ASTM7o + ASTMso

5

VABP = 503 °F
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b) Determinar la pendiente 10/90 en la ASTM.

ASTMso - ASTMio

80

Sioss0 = (843 - 207),80 = 7,95 °F/%

c) Factor de Relacién.

VABP

R =
Siorso + 18

R = VABP / Siorso + 16 = 21,0

d) Se va la figura 3B3.1 del Libro API DATA BOOK para

ubicar el punto Focal de la Curva Flash (Figura 4.3-

B .

e) Se determina las temperaturas a la nueva presién.

Tabla 4.3: Curva Flash del Crudo AGUA CALIENTE a 35

PSIG (49.7 PSIA)

% Vol | ASTM °F EFV °F| FC @ 35 PSIG

0 129 208 335

10 207 261 386
30 350 354 472
50 496 448 555
70 619 534 628
90 843 661 735
100 1103 854 880
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3B3.1 API DATA BOOK

El gréafico de las curva FC a 35 PSIG para el
(Crudo Agua Caliente)

crudo evaluado
en la figura 4.3.-c
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Con un horno pequefio se hace la verificacién
de los modelos planteados de balance de materia vy
energia, este mismo modelo serd mecanizado en un
programa de computador y utilizado en cualguier tipo de
horno sea horizontal o vertical y capacidad de

procesamiento mayor de petrdéleo crudo.

Especificaclones del Horno:

1) Crudo a Calentar : Agua Caliente °API 43,84
G.E. = 0,807 vy 2 500 BPD

2) Temperaturas:

Entrada de la Carga = 350 °F

Salida de la Carga 725 °F

3) Combustible:

I

Residual °API 22,3 G.E 0,92
LHV = 18 000 BTU/Lb
4) Eficiencia : Minimo 75%
5) Aire : Sin precalentamiento, 25% de exceso

6) Rate de Calor:
Radiante = 10,0 MMBTU/hr-ft=2 Max.

1

5,0 MMBTU/hr-ft=2 Max.

Conveccién
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1) Fluio MAsico

B 3,785 x 42 1
2 500 -- 0,807 ( ) = 29 481 Lb/hr
D 0,4536 24

2) Carga Calérica

Entrada . Balida

Crudo Vapor Liquido
Lb/hr 29 400 21 970 7 430
P (Paig) 70 35 as
T & *F) 360 725 725
API (G.E. @ T)| 44 (0,7) 52,3 19,0
MW 200 168 450
H Btu/Lb 188 540 * 425 *

(*) Entalpia media ponderada = 511

Q = 10-8(7 430(425) + 21 970(540) - 28 400(188))

Q 9,494 MMBTU/hr

Calor Neto liberado:
Qu = 9,500/0,75 = 12,687 MMBTU/hr

Gases de Combustién con 25% de exceso de alre:

Lb
GCzex = 1043 —m8—— (12,667) = 13 211,68 Lb/hr
MMBTU
GCaeex = 3,67 Lb/seg

2186
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4.3.2.1 Calculo de la Seccidén de Radlaccidn

El cdlculo se realiza usando los grdaficos de
balance de energia en la zona radiante presentados en

el capitulo III de la tesis.

1) Q Radiante Aproximado:
Aprox. 70% del total
Qr = 0,70 (9,500) = 6,650 MMBTU/hr
2) Temperatura de Cruze: (Conveccioén/radiacidn)
T =726 - 0,7(725 - 350) = 463 °F Aprox.
Promedio del Fluido
Te = 1/2(463 + 725) = 594 °F Aprox.
Promedio en los tubos
TT = 594 + 100 = 694 °F Aprox.
3) Superficie de Radiacién:
8 = Qr/Dr = 6,650 x 108 / 10 000 = 685 ft=2
Superficie de tubos
St = 1 330 ft=
No. de Pasos = 1
Tubos a usar 0.D. 41/2 Sch 80 (ID=3,826", Thk:,337")
Area = PI/4(ID)2 = 0,0798 ft=
Velocidad en los tubos
29 400 1b/hr

vV = = 102,34 lb/seg-ft2 (x)
3 600 s/hr 0,0798

(*) Velocidad recomendada es entre 250 - 300 lb/seg-

ft=



Superficie del Tubo = PI(4,5/12) = 1,178 ft2/ft tubo

Longitud expuesta en radiacién = 665 ft=2,/1,178

| = 565 ft

Se asume que la longitud de tubos de disefio es buena

L = 22 ft (longitud efectiva)

No. de Tubos = 565/22 = 25,7 = 26 tubos

Luego la superficie por tubo es:

22 x 1,178 = 25,9 ft=

Superficie total:

26 x 25,9 = 673,4 ft=

Espacliamiento entre tubos = 8" (disefio)
Espaclamiento B8

Relaclén = = = 1,78
Didmetro 4,5

Con este valor cdlculado se va a la figura 3,9 del
capitulo III y se determina a = 0,92 (Eficilencia de
absorcién del banco de tubos). |

La zona escudo tiene 4 tubos (segun disefio original)

Luego: (Superficie plana equivalente fria)

Acerr 22 x 4 x 8/12 ft2 (Escudo)

Acepr = 22 x (26-4) x B/12 ft2 (Radiacidn)

Acp = Acpe + Acpr = B8B,7 + 322,7(0,92) = 355,5 ft=

218
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Dimensaién del horno:

E; horno es de tipo cabina simple, a partir de las
dimensiones se determina el &rea envolvente del
horno.
Area = 505 ft=2
Area de radiacién = Area envolvente - Area Efectiva
Ar = 505 - 355,5 = 149,56 ft=2

Ar 149,5

= = 0,42
aAce 355,56

Volumen del horno
(42,34 + 9,98)x22 = 1151,04 ftS
Dimensiones
H aprox. 7,9
A aprox. 7,3 del gréfico 3.11 del capitulo III
L aprox. 22

se tiene : 1 - 1- 3
Longitud media de radiacién:
L =2/3 Visr3 = 2/8 (1151,03)2s3 = 6,99 = 7 ft
Luego la presién parcial (COz2-Hz0) con 25% exceso se
calculard con el grafico 3.10 del capitulo III.
PCO2-H20 = 0,23 Atm
Entonces : PL = 0,23 x 7 = 1,61 Atm-ft
No hay precalentamiento de aire y combﬁstible
luego : Qa = Qc = O
Balance de calor : Qingrese = Qeale

A partir de la ecuacién 3.7.1 del capitulo III se

tiene:




220

Qu + Qa + QF = Qr + QL + Qg2

Qr Qr. Qgz Qw
[ = 1 - =
a Acep F QN Qm o Acp F
Flux de | Flux Total
Radiacién Disponible

Asumiendo QL/QN = 0,02 (2% de pérdidas)

Realizamos la 1° iterraciédn:

Para Tgas = 1500 °F (asumido) vy PL = 1,81 1la
emisividad del gas calculada por el grédfico 3.12 del
capitule IITI € = 0,37 y el factor global de

intercambio con la figura 3.14 es F= 0,42.

(aAcep)F = 3565,5 (0,42) = 149,31

Qg 12,667 x10© ;
= = 84 837 BTU/hr-ft=

alfcp F 149,31

Para este tipo de horno (cabilna) asumimos que la
temperatura promedio de la cdmara. de radiacién es la
misma los gases de salida.

Tg2 = Tgas = 1500 °F

Luego
Qs2
—— = 0,415 entonces tenemos la siguiente relaciédn
Qn
Qr
-_ = (1,0 - 0,02 - 0,415) B4 837
clfcr F

= 47 933 Btu/hr-ft=2
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Entonces de la ecuaclén 3.7.6 del capitulo III:

Qr
= a (Tg“ - Te4) + 7,0 (Tg =Te)

cAcp F
Para Tt = 894 °F (1154 °R) (estimada)

o= 1,7108x10-2 Btu-hr/ft2-°R
Qr
X = — = 1,7108x10-9(Tg4 - 11544)+7,0(Tg —-1154)
alAop F
Tgas °F Tgas °R. X Btus/hr-ft=2
1000 1460 6 881
1200 1660 13 499
1400 1860 22 384
1600 2060 34 116
1800 2260 49 339
2000 2460 _ 68 761
2200 2660 93 158
2500 2960 140 939

Los puntos son graficados en la figura 4.4.

Realizamos la 2© iterracidn:

Para Tgas = 2000 °F (asumido) y PL = 1,61 la

emigividad del gas calculada por el grafico 3.12 del

capitulo III € = 0,32 y el factor global de

intercambio con la figura 3.14 es F= 0,375.
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QEZ
—— = 0,57 entonces tenemos la siguiente relacién
QN
(aAce)F = 355,5 (0,375) = 133,31
Qm 12,667 x10©
= = 95 017 BTU/hr-£ft=2
afcp F 133,31

Tg2 = Tgas = 2000 °F
Luego :
Qr
- = (1,0 - 0,02 - 0,57) 95 017
cAcp F
= 38 957 Btu/hr-£ft2
Para el grdfico mostrado en la figura 4.4 el valor
de Tgas = 1740 °F.
Chequeando para Tg = 1740 y PL = 1,61 la emisividad

€ = 0,36 y Factor de intercambio F = 0,415

(aAcp)F = 355,5 (0,415) = 147,53
Qn 12,667 x108
= = 85 859 BTU/hr-ft=
ahcp F 147,53

Reallzamos la 32 iterracidn:

Para Tgas = 1740 °F

ng
—— = 0,485 entonces tenemos la sigulente relacién
Qn

Qr
—_— = (1,0 - 0,02 - 0,495) B85 859 (Tg interpolado
alcp F linealmente)

= 41 642 Btu/hr-ft=2
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Temperatura de radiacién (Temperatura Cédmara
Combustion):
Tgas = 1720 °F

(Es el punto de interseccién de las dos curvas en la

figura 4.4)
Para Qagz
Tg = 1720 °F — = 0,49
Q
Luego
Qr

—_ = (0,98 - 0,49) 12,667 x108
afcp F

Densidad de Calor:
Qr 6,207 x 108

£ = 9 217 Btus/ft=
Area 673,4 '

4.3.2.2 Cdlculo de la Seccién de Conveccidn

El Duty es:

Qc = 9,500 - 6,207 = 3,293 MMBTU/Hr

Pérdidas de calor por chimenea Qaz/Qn = 0,23 (23%)
Temperatura de chimenea es TA= 925 °F que es igual a

la temperatura dg los gases a la salida de

conveccién.
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Media Logaritmica:

Gases Crudo

t Mayor 1720 463 = 1257
t menor 925 350 = 575
682

1257 - B75
IMTD = = 872 °F

1257

LN
. 575

Tubos de 4.5" Sch 80 (aletados) 22 ft. longitud
efectiva.

48 aletas/ft (alto = 1" espesor = 0,050)

Area de Aletas:

2% (PI1/4(6.52 -~ 4.52)) = 34,54 pulg=

34,54 ft= 48 aleta
b'e = 11,52 ft
144 aleta ft

Area de Tubo: 1,178 ft=

Area Total : 12,70 ft2/ft (aleta + tubo)
Considerando 4 tubos por fila (disefio original)

Area libre de banco de tubos:

8 - 4,5 2 x 0,050 x1x 4
4 (22) - = 22,7 ft=

12 12




Velocidad Masica:

Flujo de Gases 13 211,68
= = = 582 lb/ft2-hr

Area Libre 22,7

Balance de Materia: Combustién en el Horno
Combustible 12,667x108 / 18 000 = 703,7 Lb/hr
G.E. = 0,92 @ 60 °F y °API = 22,3

7,95 en peso.

MW = 200 ¥y la Relacién C/H

C/H % Peso Lb/hr
C 785 88,8 624,9
H 1,00 11,2 78,3

8,95 100,0 ' 703,7

Ecuaciones tedricas de combustidédn completa:

(1) C + Oz = CO=z
MW 12 ag 44
Lb/hr 624,9 x1 x2

xl 1 666,4 1lb/hr Oz

x2 = 2 291,3 1lb/hr COz

(2) Hz + 1/2 0z =  H=20
MW 2 32 | 44
Lb/hr 78,8 x3 x4
x3 = 630,4 ib/hr Oz

I

x4 709,2 lb/hr H=20
Alre:
Oxigeno (x1 + x2) = 2 296,8 1b/hr

Exceso (25%) 574,2 1lb/hr

1

2 871,0 1lb/hr

Total
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Nitrogeno (79/21) 2 871,0 = 10 800,4 Lb/hr

Para el intervalo de 1720 °F > 925 °F
Lb/hr % w MW Mol/hr % Mol Cpm
coz 2 291,83 15,9 44 52,08 10,52 12,97
H20 709,2 4,9 18 39,40 7,96 9,81
02 574,2 4,0 32 17,94 3,62 8,30
N2 10 800,4 Th.2 28 385,73 77,90 7,78
14 375,1 29 8,49
MW Medio Cp Medio
‘ BTU Lbmol
Cp 8,49 x = 0,292 Btu/Lb °F
Lbmol®F 29 Lb

Viscoslidad (Gases @ 1323 °F)
u = 0,0405 cpoise = 0,098 lb/ft-hr
Conductividad (Gases @ 1323 °F)

k = 0,0375 Btu/hr-ft2-°F/ft

El Reymolds :

oD G (4,5/12) BB2
Re = = = 2 287
7 0,088

Con el Reynolds determinamos el coeficiente Jh (Ver
el grafico del anexo - 2 -)
Jh = 0,017
El Cp medio de los gases 1720/925 °F:
= 0,292 Btu/Lb-°F

Coeficlente de transferencia de calor exterior:
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Jh Cp G 0,017 (0,292) 5B2
ho = = = 3,48
2/3 2/3
u Cp 0,098 (0,292)
k 0,0375

Eficlencia de Aletas:

k (fins) = 24 Btu/hr-ft-°*F
H (fins) = 1" EFe= BT%
ho = 3,46
T (esp.) = 0,050
3,46
ho EFs = (0,87¢11,52) + 1,178) =
12,70
Area total Area Area
tubo aleta tubo

ho EFs = 3,05 Btu/hr-ft2-°F

Resistencia Interna:

3,46 1
Ri = x ( Y = 10,0317
12,70 400
Area asumlido
‘ Interna

Para tubos limplos el fouling = 0

12,70/ (1,002 x 1200) = 00,0106
asumido

Rw

i

Ro = 1/3,05 = 0,3279
Sumatoria de todas las resistencias:

Rt = 0,3702

U = 1/Rt 2;70

Area de convecclédn requerida:

Qc 3,293 x10e
Ac = — = 1 399 ft=

IMTD % U 872 x 2,70




Area por fila:
22 x 4 x (11,52 + 1,178) = 1 117 ft2/fila
Numero de Filas:
1 399
No filas = —— = 2
1 117
Luego la superficie de conveccidn:

Superficie Conv. = 1 117 x 2 = 2 234 ft2
Denéidad Conv. = 3,293x108/2 234 = 1 474 Btu/hr—fté

A continuacién mostraremos el cdalculo de
caida de presién empleando las ecuaciones de Lockhart-
Martinelll para fluidos bifdsico en tubos horizontales,

para un horno de pequefia capacidad.

4.3.2.3 Cédlculo de la Caida de Presién en el Serpentin
del Horno

De 1igual forma se reallizaron los cdlculos
rara el horno H-101 de la refineria de Pucallpa con el
crudo PAVAYACU (crudo ligero), por ser un horno pequefio
vy una forma de comprobar a medida de ejemplo como
deberia calcularse la pérdida de carga en hornos, pero
los programss desarrollados para el cédlculo de caida
presién en hornos de gran capacidad se utilizaron las

ecuaciones de Duckler y Orkiszweskili ya presentadas en

el capituleo anterior.
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El primep balance se realiza en el tramo 1-2 (Figura

4.5) de la linea de transferencia.

1) Tramo 1-2 (Linea de Tranasferencia)

Datos previamente cédlculados:

La preslén en el punto 1 es 10 psi

La presidén en el punto 2 es 29 psi

La temperatura en (1) es 620 °F

La temperatura en (2) es 620 °F (no varia la

Entalpia)

Carga
3 Chimenea

Z. Conv.
'_—ﬂ e
| - Z. Rad.

|2 1

l >
Linea de
Horno Transferencia
Torre de
Destilacién

Figura 4.5: Linea de Transferencia

Condiciones en el punto (2):

T = 620 °F P = 29 psi

Lb/hr Btu/Lb API
Lig 20 872 345 19,2
Vap 28 206 487 51,1

Total 48 878 415 37,6
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Zona T °F
ing. horno _ 473
ing. radiac. 530
gal. radiac. 820
Qrad = 5,182 MMBTU/hr
Qeconv = 2,123 MMBTU/hr

Total 7,305 MMBTU/hr

1° Gradiente en radiacién:
Q = 1,298
Qim = 20,284 - 1,296 = 18,988

(1) X + Xv = 48 878

(2) XtHn + Xv (Hv + lambda) 18,988 x 10e

18,988 x 10e

XtHe + XvHv + Xvlambda
Asumiendo un perfil lineal en radiacién:
4 ( (620-530)/5) + 530 = 602 °F
@ 602 °F API = 51,1 G:E. = 0,775
lambda = 81,8 Btu/lb HL = 377 Btu/lb
Qlig API = 18,2 G.E. = 0,839 @ 602 °F
Ho = 338 Btu/lb

Xz + Xv = 48 878
18,988 x 108

338 Xr + 458,8 Xv
Xr = 28 454 lb/hr

Xv 20 424 1b/hr

Comprobando los datos obtenidos:

Lb/hr APT
Gasolina T 641 68,6
Kerosene 8 280 53,6
Diesel 12 385 38,7

28 306 (total vaporizado)




Di1* = 12 385 - (20 424 - (8 280 + 7 641)) = 7 882

12 385 - 7 882 4 503

]

4 503 s 12 385 36% peso
Diesel cut 36% equiv. @ 9,3% en crudo
luego: 18,5 + 18,5 + 9,3 = 46,3% vapor

en la curva de equilibrio:

35,12 - 38,15 - 41,31 - 44,19 - 46,99 - %vol

,798 ,809 .817 826 G.E.

luego la G.E. aprox. ,812

Vapor:

Lb/hr API
Gasolina 7 641 68,6
Kerosene 8 280 53,6
D1 4 503 42,7

20 424 56,7
Crudo 48 878 37,6
Vapor 20 424 56,7
Lig 28 454 . X

28 454 X + 20 424(56,7) = 48 878(37,6) X = 23,9
Ligq G.E. = 0,811 Hr @ 602 °F = 344,4 Btu/lb
Vap G.E. = 0,752 Hi, @ 602 °F = 382,6 Btu/lb

Lambda Hv = 461,5 Btu/lb

L5+ Xv = 48 878
344,4 Xr + 461,5 Xv = 18,988 x 108

11

X1 30 480 lb/hr
Xv = 18 398 1lb/hr
Comprobando las propledades:

D2* = 18 398 - (7 641 + 8 280) =

2 477 / 12 385 = 20,0% peso
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en la curva de equilibrio:

35,12 - 38,15 - 41,31 - 44,18 % vol

1
[
,B817 G.E.

796,809
luego la G.E. aprox. ,808
Vapor:
Lb/hr API
Gasolina 7 641 68,6
Kerosene 8 280 53,6
D2* 2 477 43,7
18 398 58,5
Crudo 48 B78 37,6
Vapor 18 398 58,5
Lig 30 480 25,0
Luego calculando X1 v Xv:
Xr, = 30 734 l1lb/hr
Xv = 18 144 1b/hr
En resumen tenemos:
Liq. Vap. %

Asumido 20 672 28 206 ———

1° 28 454 20 424 37,6

27 30 480 18 398 T,1

3® 30 734 18 144 0,8

Propiedades para caida de presién 1° tramo:

Tuberia 4" Sch 80 ID = 3,828" A

P 1° tramo:
W lb/hr 30 734
MW 430
T lb/ft3 42,9
H cp 0,49

o dina/cm2 20,2

0,07986 ft2

I

18 144
139

0,53 @ 602 °F

0,0092 @ 602 °F
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preslén de sallda 29 psi.

Parametros de Bsker: (Figura 3.16 capitulo III)

30 734 742,9x0,53 0,491.3

Bx = 531 ———
18 144 42,92/3 20,2

Bx= 13,6
By = 2,16 (18 144) /(0.079864 42,9 x 0,33)

By 102,9 108

Tipo de flujo / Disperso:

1,8 0,2
30 734 0,53 0,48
Xz = i e A =
18 144 42,9 0,0092
X2 = 0,0706
g2 = 6,3

Reynolds = 6,31 (18 144/(3,826 x 0,0092))
3,258 108

Reynolds
fr = 00,0164
Pioo = 0,000336 (,0164) 18 1442/(83,8265x0,53) =
Pico = 4,2 psi/l100 ft
Longitud del serpentin en radiacidn:
28 tubos x 23 ft = 644 ft
27 U"e x B0 3,826 = 431 ft

1075 /7 5 = 215 ft/tramo

Luego P tramo 1 = (6,3) 2,15 (4,2) = 57 psi
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pei psi

P torre —_——— 10
Ph T 17
Pf 12 2

P sal H ——— 29
ok s sl 57 86

Tenemos que reallzar los cdlculos en forma similar

para los tramos restantes y encontrar la pérdida de

carga.

Salida H101
a Ti101

P - - —_—— X1 ——= BT —-=-
Wt - — —— Xa 30 734 20 672
Wv == —— —— Xa 18 144 28 206
Q - 15,100 16,396 17,682 18,988 20,284

2° Tramo en radiacién:
psi psi
P torre ———— 10
Ph T 17
PE 12 29
Pf 1°T 57 86
Pf 2°T 24 110
3° Tramo en radiacidn:
psi - psil
P torre ———— 10
Ph T 17
Pf 12 29
Pf 1°T Lot 86
Pf 2°T 24 110

Pf 3°T

7 117
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pai

pai

P torre ———
Ph 7
Pf 12

P sal H ————

FE 1°T 57

10
17
29
29
86

Tenemos que reallzar los cdlculos en forma similar

para los tramos restantes y encontrar la pérdida de

carga.

Salida H101
1 a Ti101

X1 ~—— 57 —--
X3 30 734 20 672
X4 18 144 28 206

17,692 18,988 20,284

psi

10
17
29
86
110

psi

P H— PR i
WL Coxt oo ———
Wv = ——— e
Q - 15,100 16,396

2° Tramo en radiaclén:
psi

P torre ———

Ph T

Pf 12

P£f 1°T 57

Pf 2°T 24

3° Tramo en radiacidn:
pei

P torre ————

Ph &

Pf 12

£ 1°T 57
»f 2»1 24
Pf 3°T 7

10
17
29
86
110
117
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4° Tramo en radiacién:

Q4ar = 16,396 1,296 = 15,100 MMBTU/hr

I

T = 1/5 (820 530) + 530 = 548 °F

319 Btu/1lb

G.E. = ,837 @ 548 °F Hw

48 878 (319) = 15,592 (Fase liquida)

Cédlculo del tramo en fase liquida:
T ing. = 473 °F

T media = 520 °F
T sal. = 566 °F

Salida H101

T = 520 °
H = 0,37 cp Reynolds = 6,3(48 878/(3,826x0,37)) =
W = 48 878 = 218 x 103
L = 742 £ es/d = ,00045 f = ,0183
(00,0183 x 742 x 48 878=2)
P = 3,3 10-8 = 3,3 psi
62,4 (,654) 3,8265
psi rai
P torre ot 10
Ph 7 17
2o 12 29
Pf 1°T 57 86
Pf 2°T 24 110
PEf 3°7 T 117
Pf F 3 120

Total Caida de Presién del Horno H-101 de la refineria

de Pucallpa PETROPERU :

P =57+ 24+ 7 + 3 = 81 psig



Como se observard los cédlculos son tediosos
por que hay que realizar wvarlas lteracioneas. Estos
mismos cédlculos se realizarian en cualquier horno de
mayor procesamiento de crudo pero habria que dividir la

longitud del serpentin en méds tramos.

4.3.2.4 Determinacién de la Eficiencia del Horno

| Este método fue desarrollado en la Divisién
Técnica de PETROPERU. La utilizacién de éste modelo fué
‘empleado para determinar la eficiencia los hornos de la
unidad de destilacién atmosférica vy de vacio

obteniendose resultados satisfactorios [DANC8B82].

¥ E=100.92 + 0.01485 XA - (0.000198 XA + 0.024575)F |....(4.3.6)

Donde:

XA = Exceso de aire

T = Temperatura de chimenea °F.
E = % de eficiencia

El método de cdlculo de eficiencia
tradiclonal usado por los operadores de proceso, es

generalizado vy no comtempla suficlentes variables de
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procesoc que son determinantes para una correcta
evaluacién de las condiciones de operacién. Ademéds, la
performance del horno, como abordado por el simulador
es determinado por zonaa‘ para ténerse una mejor
cuantificacién de las condiciones operacionales de
trabajo, no superando aquellas estipuladas en el

proyecto [GARCE86].

4.4.1 DEPRO - Determinacién de Propiedades de
Equilibrio Liguido - Vapor

La viscosldad, densidad, conductividades,
etc. de las mezclas de vapor de aceite y el aceite
conatituyen un problema de particular iﬁportancia, va

que tales mezclas estan presentes en los hornos de

calentamiento de hidrocarburos [BEGG75]. Estas mezclas .

estan compuestas de n-componentes y es indispensable
conocer las principales propiedades para poder disefiar
y evaluar los equipos presentes en las plantas de
procesos.

A continuacién se describe un programa que

caracteriza a los diferentes petrdleos ligeros .y

pesados utilizados en las refinerias petroliferas.
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4.4.1.1 Descripcidn del Programa

Un primer programa fué desarrollado para
estandarizar la carga gque ingresa en la torre Pre-
Flash, donde se obtiene el producto residuo
atmosférico, para ser nuevamente fraccionado en la
torre de destllacidn.

La carga de la torre fracclonadora debe tener
un patrén segin las condiciones operacionales de
entrada y salida del horno. Este primer mbédulo va a
determinar las propiedades fisicas, aquimicas y de
equilibrio ligquido-vapor.

Tales propiedades son usadas en el segundo
médulo que realiza balance de materla y energia y en el
tercer médulo que determina la pérdida de carga del

horno evaluado.

4.1.1.2 Alcances v Limitaciones

El programa DEPRO realiza las conversiones de la
curvas TBP a ASTM v de ASTM a FLASH a presidn
atmosférica. También es capaz de determinar mediante un
modelo matemdtico desarrollado a partir del nomograma
3B3.1 del 1libro API DATA BOOK la curva FLASH a una
nueva presién. También determina las principales
proriedades como densidad, presién critica, temperatura

critica, viscosidad del vapor y ligquido, entalpias del
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vapor v liquido, capacidad calorifica,

conductividad térmica, factor de caracterizacién Kuop,

peso molecular, temperaturas de ebulliclién que de suma
importancia para la correcta evaluaclén de los equipos.
La figura 4.6 muestra el diagrama de flujo

del programa DEPRO.

4.4.1.3 Opciones de Cdlculo - Datos de Entrada/Salida

Como se menciondé anteriormente el programa
realiza la conversién de curvas de equilibrio liquido-
vapor y determina las principales propiedades de la
éarga a ser procesada. Los datos que se necesitan para
correr el ©programa son las especificacionea del
petrdleo (da£os de andlisis del crudo, como es la curva
TBP con el porcentajJe en volumen, temperatura ¥y
gravedad especifica) presentado por el laboratorio de
la refineria petrolifera y las temperaturas de entrada

y salida de la carga a ser vaporizada en el horno.

4.4.2 BALTER -~ Balance de FEnergia en el Horno de
Proceso

El cédlculo del balance de energia de un horno

de proceso es sumamente dificultoso y se debe realizar
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varias iteraciones para poder encontrar resultados
satisfactorios y consistentes del equipo evaluado.

Por lo tanto, presentamos aqui un programa
mecanizado para el cédlculo de transferencla de calor

por radiacién y conveccidédn en hornos.

4.4.2.1 Descripcidn del programa

El método usado para evaluar la performance
del horno de las =zonas radiante, escudo y conveccidn,
es basada en las correlaciones fundamentales de
transferencia de calor existentes. Se wutiliza como
patrén las correlacidnes grdficas de evaluacidn de
hornos (WIMP78) para diseflar hornos y los modelos
matemdticos de estas correlaciones son determinados
usando técnicas estadisticas de andlisis de warianza,
step wise, vy regresidén multivariable, apoyandonos en el

software Statgraphics.

4.4.2.2 Alcances v Limitaciones

El sistema es capaz de dar aslistencia a los
operadores en la rutina de monitorar el procesc y

diagnosticar fallas, pudiendo:

— Indicar al operador el desvio de las condiciones

ideales de operacioén.



Informar al operador situaciones anormales de opera-
cidén y sugerir posibles acciones para corregirlas

apoyado en el sistema experto.

Realizar la verificacién de lazos de los controla-
dores de presién de fuel o0il y gas combustible
mediante la utilizacién de los balances de materia y
energia y determinar la demanda a ser suministrada

por el fuel oil, o vice-versa.

Verificar los datos suministrados por los sensores
determinando sus posibles anormalidades durante el

desempeiio del equipo evaluado.

El sistema no es capaz de indicar al operador la taxa
de degradacién de las condiciones de operacién del
horno, pudiendo sin embargo, ser implementada en el

futuro.

Una vez detectada la anormalidad y conforme propuesto
el sistema no es capaz de actuar en el sentido de
corregirla. La actuacién puede ser implementada, a

pesar de no ser una tarea trivial.

Finalmente, a pesar del sistema tener un

conocimiento rectricto de la operacién del horno, el
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mismo es capaz de encontrar significativas
anormalidades detectando pequefios desvios del punto
ideal de operacién apoyando al operador e ingeniero de
proceso. Estos desvios son tales que mismos operadores

con larga experiencia tendrian dificultades de

identificar.

4.4.2.3 Opciones de Calculo - Datos de EntradasSalida

El procedimiento descrito de aguili en adelante
se supone que el horno estd definido fisicamente y el
cédlculo trata una comprobacién térmica del mismo

(Figura 4.7).

- Se elige un rendimiento.

- Con este rendimiento se cédlcula la liberacidn de
calor del horno y se supone el reparto de calor entre

la camara de radiaccidn y la zona de conveccidn.

- Con el calor supuesto para la cédmara de radiacidn se
calcula el calor a intercambiar en el mismo,
incluyendo en este calculo los datos fisicos del

horno.
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Se comprueba el wvalor calculado en el paso anterior
con el calor supuesto. 21 estos dos valores no
coinciden se hace una nueva suposicliédn del reparto de

calor, repitiendo el cdalculo hasta que cuadren egstos

dog valores. En el caso que cuadren, sSe comprueba

también la conveccidn.

Una vez de haber calculado el calor a intercambiar en
la conveccilédn, se comprueba este valor con el valor
del reparto supuesto. En el caso que no cuadren, se
elige un nuevo rendimiento y se repiten todos los
cdlculos anteriores. En el caso que cuadren, se puede

guponer el cdlculo terminado.

Todo esto serd mecanlzado en una computadora y los
resultados tomardn poco tiempo en ser reportados,
debido al cédlculo iterativo que se estd realizando,

pero seria mds tedioso sl se realizard manualmente.

El diagrama de flujo del programa balance

térmico de hornos es presentado en la figura 4.7-b.
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Para la determinacién de 1la caidarde presién
del horno se utilizo modelos matemdticos desarrollados
para hornos con serpentin vertical [ORKI6B7] y para
serpentin horizontal [DUCK64]. El1 estudlio de estos
modelos fueron presentados en el capitulo III de 1la

tesis.

4.4.3.1 Descripcién del Programa

El Programa desarrollado para el cdlculo de
caida de presidén elige zonas muy cortas de tal modo que
las propiedades del fluido se diferencian apenas de las
propiedades del mismo a la entrada y salida de la zona.

Basicamente se considera dos formas para el
cdlculo de la pérdida de carga: aquella zona donde la
fase es unicamente liquida [COKE91] y donde existen las
fases ligquidas y vapor [HEME87].

La zona donde estdn presentes las dos fases
congideramos el caso general del sistema en el gque
continuamente cambia su entalbia . Un caso particular
es la linea de transferencia donde los cambios de
entalpia son minimos, considerandolo como iscentdlpico.

Loag cédlculos se iniclardn donde termina la

linea de transferencla y se continuard hasta llegar al
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punto donde la linea entra al horno, procedente de los

intercambladores.

*4.4.3.2 Alcanceg y Limitaciones

El programa es capaz de calcular la caida de
presién de flujos Dbifdsicos para los tipos de
gerpentines vertical vy  horizontal en hornos de
procesos.

Determina por tramo de tuberia la temperatura
de la carga y el KS-P, asi como también el tipo de
regimen encontrado ese tramo, gque sSera mucha utilidad
para los ingenieros de procesos puedan saber a que
condiciones estéd ingresando la carga a la torre de
destilacién y no se produzca un cragueamiento en la
zona de vaporlzacién, v congsecuentemente 1a

inestabilidad de la torre.

4.4.3.3 QOpciones de Cdlculo - Datos de Entrada/Salida

Para 1lustrar el método conslideremos una 2zona
corta de tuberia, donde exista transferencia de calor a
través de la pared. Para hacer este andlisis, hay que
tenér presente que se cumple la ecuacidén de
continuidad, conservacién de la energia, ademds el

y
didmetro de la tuberia es constante, las velocldades

son subsédnicas y la densidad del calor en la zona




tratada es uniforme, por lo cual el calor que se
transfiere por unlidad de longitud es constante.
Las condiciones iniclales del slstema son

conocidas, asi como las propiedades del fluido, siendo

estas
P1 = Presidén del sistema
T1 = Temperatura del sistema
Ei1i = Energia total del sistema
Hl1 = Entalpia del sistema
Eci = Energia cinética del sistema
E = Energia que se transfiere al slistema por

unidad de longitud.

E® (Flujo de Calor)

1 2
L ] [}
&7— AP —>
Direccilén
T= Ta del
Pz L Pi Flujo
Ez Ei

Los cdlculos serdn como slgue (figura 4.8B-a):
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a)

b)

c)

d)

e)

Se fijard en forma arbitraria una pérdida de presidn
( £>P), dependiendo ésta de la exactitud que se

quiere obtener; por lo tanto conocemos la presidén en

el punto 2.

Asumimos una temperatura del fluido al entrar a la

zona considerada (T2).

Hallaremos condiciones medias de presién y tem-

peratura en la zona considerada.

Fijadas las condiciones medias de presién y tem-
peratura podremos determinar la fraccién vaporizada,
propliedades en ambas fases, como son : densidad,

viscosidad, peso molecular.
Con la temperatura (T2) y la presién (P2), deter-
minaremos la energia total del sistema (E2), la cual

eatd constituida por la entalpia y energia cinética.

La energia cinética del slstema es expresada por
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f) Se determinard la caida de presién (AP), para la
longitud de tuberia fijada. Como se puede observar
en los métodos de Duckler y Orkiszewkl, determinan

la pérdida de presién por unidad de longitud.

P Pérdida de Presién OP

L Unidad de Longitud AL

despejamcs P y obtendremos

P = L /7 &PaL)

g) Como la longltud de la tuberia e conocida se puede

determinar el calor que s8e ha transferido al

sistema.

E- =8 | L E = E2 - Ex

h) Se hallard la energia total del sistema asumido que
esta constituido por la entalpia dellsistema en el

punto 1, energia que se transfirié y la energia

cinética en el punto 2.




E’2 = H1 + E* + Ec’2

1) Comparamos la energia total (E'z2) y la que tiene el
sistema (Ez) calculada en el punto (d). De ser estos
iguales habremos llegado a la respuesta correcta,

dandonos un rango de error minimo para la igualdad.

E°2 - Ez2
o) < 0.0001

E=

De no cumplirse esta condicién se tendrd gue asumir

una nueva temperatura T2, repltiendose los cdlculos

a partir del punto (b).

Para el cédlculo de las demas zonas a
considerarse, se hard de similar forma, 86lo que las
condiciones finales halladas servirdn de condiclones
iniciales para la sigulente zona y de esta manera el
proceso de cdlculo se hace continuo.

La figura 4.8-b muestra el diagrama de flujo

de cdlculo de caida de presién en hornos con tubos

horizontales o verticales en la zona radlante.
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CAPITULO V

APLICACION DEL MODELO MATEMATICO PARA LA EVALUACION DE
HORNOS DE CALENTAMIENTO DE PETROLEO CRUDO

Este capitulo presenta los resultados
obtenidos de pruebas realizadas de evaluacién de hornos

en refinerias petroliferas.

Los cédlculos del Dbalance de energia se
realiza en forma mecanizada en un computador personal
(la primera versién del programa fué realizado en el
lenguaje de programacién BASIC en 1986), y loas datos
eran ingresados manualmente, réalizando de esta forma
las evaluaciones para el horno H-101 de la refineria de
Pucallpa de 2 500 BPD , despues el horno H-A de la
refineria Conchan de 7 500 BPD y la verificaclén del
disefio del horno 211-Hl de la refineria de La Pampilla
de 65 000 BPD de la Empresa Petrdleos del Perd S.A.
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En 1992 con el apoyo de la refineria Vale do
Paraiba de la Empresa Petrdéleos Brasileiros S.A., Sao
Paulo, Brasil, se desarrollé una nueva verslidén del
programa de balance de energia (desarrollado en
lenguaje de programacién "C"), creando un ‘“simulador
on-line" para los hornos F21002 A/B de 1la unidad de
destilacién atmosférica gque procesa 220 000 BPD siendo
asi, la evaluacién del horno con datos adquiridos

directamente en tiempo real desde la planta.

5.1 CONDICIONES DE PROCESO DE TLOS HORNOS DE LA UNIDAD
DE DESTITACTON ATMOSFERICA

5.1.1 Horno H-101 de la Refineria Pucallpa

Es un horno tipo cabina simple disefiado por
la empresa norteamerica ECONOTHERM, para procesar 2 500

BPD. Procesa crudos ligeros, y medios.

Utiliza combustible Fuel 0il No.5 y Fuel 0il
No. 6, tiene un rendimlento de 85% y trabaja con exceso
de aire de 25%. Cuando se procesa crudos ligeros como
(Agua Calientes) se obtiene una vaporizacién del 86,5%.
Temperatura de entrada de carga 350 °F y temperatura de

sallda 725 °F.

5.1.2 Horno H-A de la Refineria Conchan

Es un horno tubular vertical de soclamente
zona radiante, comenzo a funclonar en la decada del

1960 con la empresa Chevron Petroleum. Procesa crudos
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medios y pesados (crudo selva), la capacidad de
procesamiento es 7 500 BPD y la entrada de la carga es

a 400 °F, saliendo a 620 °F. Tiene una eficiencia de
80% y puede quemar combustible como bunker "C" o

residuales atmosféricos.

5.1.3 Horno 211-Hl de la Refineria La Pampilla

Este horno es el mayor de todos los que tiene
la Empresa Petrdleos del PerG procesa 65 000 BPD de
petrdéleos ligeros, medios o pesados. Fué disefiado por
la Empresa Francesa OSBORNE & ruesto en marcha por la
TECHNIP en 1977.

La carga ingresa al horno a 254 °C y s=ale a
350 "C; cuando rrocesa crudos pesados puede
vaporizarlos hasta 45%. Utiliza quemadores pgra gas

combustibles y bunker "C", tiene una eficlencia de 77%

5.1.4 Horno F21002 A/B de la Refineria Vale do Paraiba

Se trata de dos hornos de procesamiento de
petrdleo crudo de tipo caja con tubos verticales en la
zona radlante y tubos horizontales con studs en la zona
de convecciédn.

Fué construido por la compafiia italiana SNAM

PROGETTI, entrando en funcionamiento en 1977.
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El combustible utilizado es uma mezcla de 50%
de fuel o1l y fuel gas dependiendo de la demanda de
consumo en la refineria, ademds, se puede wutllizar
apenas un tipo de combustible. El1 horno tiene un
rendimiento térmico de 78%. En la zona de conveccilén,
de cada horno existe un sobrecalentador de vapor para
ser utilizado en la torre de destilacién y los
agotadores de kerosene, nafta y diesel.

El control de tareas es realizado con la
implantacién del Sistema Digital de Control Distribuido
(SDCD) y un supermini computador VAX serie 4000-200 que
fué instalado para realizar control avanzado de la
unidad de destilacién atmosférica y de vacié.

El SDCD envuelve las estaciones de operacién,
control y monitoracién. La interface con el operador es
compueata por estaciones de operacidén. Cada estacién de
operacidén es compuesta por un CPU (Central Process
Unit), un video de colores de 20", un teclado, una
unidad de disco flexible de 8" y una unidad de disco
winchester de 20 Mbytes. En la estacién maestra, pueden
estar conectadas hasta 3 estaciones esclavas [ELEB89].

Las figuras 5.1-a y como la 5.1-b representan
pantallas grédficas del grupo existentes en el video de
la estacién del operador en la sala de control de la

unidad de destilaclén atmosférica.

259



260

09:41:17

T1 21373

3

5

0

T1A21934

11 21313

CHIHENER O

E

s i
p-—l 428°C 455°C | wnsems
3 TH45D

~—

E SERFENTIN O

574°C
THASD
E CONVECCION

368°C

T1689 382°C

L
-

==
o
Le]
Qe ]
=
—
—

379°C
Tret2 381°C
TIG13 383°C

Tiatld

TI168 351

H 48

TI161 378°C

T1815 386°C
T1a16 366°C

O

793°C

THA4SE

8]
824°C

RADIACION

E

TH4SE

¥3SA

4z2¢°C

CHIMENEA O

TH46D
SERPENTIN O

E

436°C
E
567°C

TH46D

11817 375°C
Tigte 376°C
11619 375°C
Tieze 379°C
T1e21 383°C

71823 388°C

(7

e

N O

D

o
= =
= (58] (=]
— =] —
[ ) < 3
« = <<
Ll — —
= (=1
= <z
L) (o =
[T

>

=i

~—
W = it

g11*C

F

TH4EE

Pantalla de Flujos

Figura 5.1-a




261

"9°d &A4—

H/EHN 8261
B 2299 B'2 LS¥d
2ENd == H/EWN S68 1 9
%6'L [|%8°2 %LZ||%b 2 1Sy 3
3 1y
1w 933319333 i N =
£275d [ 1
] 188HL = §.75d 2299 @€l 12124
=== e S S T e
| [J-A 80" 4—
' N
1
! ONYOL3IY —p
vl e === -r— ®{ &t | L Jr----- =
] 1
oo -
za8y P m.w

""_—"'""""'I

ee°'9 SHIg _
3. @bt - 8d 2. 3ip - Bd
228¥ W m m 2. 8bY - (Ld 3., @bt - Ld
g m_m 29 J. 2&b - 9d J. 6bb — 9d
J. 2bb — sd 9. L2b — &d
S10°€ SWIA J. 8St - bd J. ZEP - bd
5s £8b = €4 J. 28b - £d
Je bbb — 2d 2. 8bb - 2d
9., 82¢ — Id Js Ibb — 1d
M”N“m g m LNIOd-NINS ﬁ LNIOJ—NIMNS wum“m g m
— 60513951

Pantalla de Temperaturas

Figura 5.1-b:



Corridas realizadas con el programa DEPRO para la UDPII

en RFLP para el Horno 211-H1:

Crudo Loreto *API = 23,4
Temperatura Entrada: 254 °C

Temperatura Salida: 350 °C

Crudo Loreto

% Vol TBP °C| ASTM °C| EFV °C

0 45 89 181
10 192 200 237
30 307 302 313
50 405 391 458
70 513 489 552
90 683 631 616
100 816 T12 685

La nueva curva flash a la presién absoluta de 29,5

psia.

% Vol 0 10 30 50 70 90 100

FC *g| 224 293 354 408 469 567 616

Propledades Fisicas del Crudo Loreto

T°C |MeABP °C|Sp-gr Kuop API| MW

Crudo 254 423 0,9132] 11,8 [23,4|319,1

Vapor 350 159 0,80582| 11,7 |44,2|131,2

Liquido| 350 553 0,9565( 11,9 |16,4|506,1
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Crudo Selva *API = 25,8
Temperatura Entrada: 213 °C

Temperatura Salida: 354 °C

Crudo Selva

% Vol TBP °C| ASTM °C| EFV °C

0 27 73 189
10 200 2086 246
30 310 304 313
50 397 384 373
70 490 470 434
90 629 591 511
100 743 663 565

La nueva curva flash a la presidn absoluta de 31 psia.

% Vol 0 10 30 50 70 90 100

FC °C| 2389 307 360 405 455 534 571

Propiedades Fisicas del Crudo Selva

T°C |MeABP °C|Sp—gr Kuop API| MW

Crudo 213 421 0,8007| 11,8 |25,68|320,2

Vapor 354 157 0,7941| 11,4 |46,6|130,5

Ligquido| 354 554 0,95Y8) 11,9 |16,2]|508,1

Para la wvalidacién del modelo planteado con
un horno de gran magnitud (220 000 BPD), se desarrollo

un gimulador para los hornos F21002 A/B de la unidad de



destllacién atmosférica de la Refineria Vale do Paraiba
(REVAP-PETROBRAS) .

El simulador se destina a monitorar el
proceso y desempefio de la operacién de los hornos de
destilacién atmosférica basado en los datos medidos
directamente de la planta. El simulador suministra
informacién suficiente para un andlisis de las

eastratégias de operacién a ser seguidas.

5.3.1 Adquisién de Datos para la Simulacién de los
Hornos F21002 A/B

La adguisicidn de datos es obtenida con el

procesamiento del simulador (Figura 5.2).

SIMULADOR

MODULOS- ESTACION ESTACION
PROGRAMABLES SDCD SDCD PC’s
OPERADORES INGENIERO

[ |

Data Highway

MODULOS
BASICOS

Figura 5.2: Estructura del SDCD de la REVAP.
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Este procedimiento consiste en cargar los
datos medidos dlrectamente del proceso a través de las
funciones desarrolladas en el lenguaje de programcilén

"C" del software PC/AT-HCI embutido dentro del programa

de simulacién en un computador PC.

Se utiliza un computador PC-386 conectado al
data highway; los datos medidos del proceso son

actualizados cada tres minutos.

Data Highway

s |
=
&
(a1
=
=

| o
------- +
Carga Crudo L
ANALIZADOR
_1 02
Skin T g-=-=--==cmmmemn-
I
Point TI o0--4 ._.__J LJ !
Mo | i
I s
44 |
#----|  SERPENTIN 1
BOX |---0 Bl
' : RADIANTE ' l
1 |---0 :
| i
i Puel Gas]  Fuel 01l b
! - ]
- —
BOX 0= -0 |
s - " ---=0
o 2 ——— _ - e

Figura 5.3: Sistema de Adquisicién de Datos

La adquisicién de datos (temperatura de la

cédmara, skin-point, porcentaje de oxigeno) es realizado
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a través de los sensores colocados alrededor ael horno
vy los datos como presién de combustible, flujo de 1los
pasos son obtenldos a través del médulo contfol&dor
conectado al data highway como mostrado en la figura

5.3.

5.3.2 Estructura del Sistema

El simulador es un sistema 'on-line" que es
ejecutado en un computador PC-386 de velocidad de 25
Mhz. teniendo acceso a la informacién de la planta en
tiempo real a través de una entrada serialrde datos
conectados a la estacldn del operador.

En una primera etapa los datos de la planta
son procesados en un médulo de comunicacién, para ser
llevadog al simulador de hornos para obtener las
condiciones de balance y la pérdida de carga en el
horno.

En- una segunda etapa, y nivel de prueba
conjuntamente acoplado al s8imulador de hornos se
desarrollo el médulo de un sistema experto con técnicas
de inteligencia artificial [GARC92], siendo los
resultados del simulador sometido al sistema
inteligente para diagnéstico de fallas (Figura 5.4).

El conjunto simulador y sistema experto, es

un sistema que va ayudar a los ingenlieros de procesos
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y operadores con sugestiones para mejorar el desempefio

del proceso cuando ocurren situaciones anormales.

SUPERVISOR INTELIGENTE EN TIEWPO REAL

\J

Y

DATOS DE PROCESD SO S—— L
EN TIENPO REAL 'STHULADOR DE
HORNOS HODULO
 DH-LINE PROPIEDADES
reScob ) E TERMODINAKICAS
I
]
]

KODULO B
DE | g
CORUNICACION §-ll-)------

HCI-PC L&N

KODULD

BALANCE
MATERIA/ENERGIA

SISTEHR
EXPERTO

HODULO
CAlDA
DE PRESION

-———_-——-—-——.—-——.»——————-—l

BASE DE
DATOS

Figura 5.4:

RESULTADOS

\/

OPERADOR DE PROCESOS

Estructura del Sistema
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En nuestro sistema, el simulador y& descrito,
es conectado directamente con la operacién real,

recibiendo datoa del proceso via "on-line'.

También se comentd al inicio del la tesis el
desarrollo de un sistema experto acoplado al simulador,
este fué desarrollado en el lenguajJe de inteligencia
artificial OPS5. Dicha lenguaje es basado en una
semantica de reglas [BROWB6] siendo desarrollado para
computador VAX, y en su nueva versién tambilén se tiene
para microcomputadores [VELABS]

Para obtenerse una buena capacidad de
procesamiento de datos fué instalado el sistema en un
computador PC-386 con coprocesador matemdtico, 4MB de
RAM y disco duro de BOMB.

Las comunicaciones entre el médulo
controlador y la estacién del operador es realizada a
través de un cabo serial con velocidad de transmisién
de 500 Kbps. La comunicacién entre el microcomputador y
la estacidén del operador (y por consecuencia con el
médulo controlador) también es realizad a través del
cabo serial de I/0 con velocidad de 19,200 bps (es
necesario el software HCI23). Siendo asi, a través del
microcomputador tenemos acceso (por intermedio de la
estacidén del operador) a todas las informaciones del

médulo controlador (Figura 5.5).

3 "Host Computer Interface" es una interface
desarrocllada por la Leeds & Northrup para
comunicacién de computadores PC con la estacién del
operador (SDCD).
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—1||
Zunth bl \ HC1 R
' L
! 19 200 BPS
ESTACION DEL OPERADOR
HUD%H 500 KBPS MICROCOMPUTADOR PC-386
|
—
DATA HIGHHAY SDCD
CONTROLADOR CONTROLADOR

Figura 5.5: Diagrama del Sistema de Soporte al
Supervisor Inteligente

El 1lenguaje OPS5 trabajJa en el sistema
operacional DOS. El1 procesamiento del simulador vy
sistema experto es realizado en el mismo computador.
Ademéds, el OPS5 permite la llamada de funcilones

externas escritas em lenguaje "C".




5.4 RESULTADOS

En el presente capitulo presentamos algunos
ejemplos del supervisor (=simulador / sistema experto)
en las pruebas realizadas en la refineria Vale do

Paraiba - PETROBRAS.

5.4.1 Andlisis del Desempefio de la Simulacién

Para la fase de la prueba "off-line'" de
nuestro prototipo, el primer paso fué tener un patrdn
de una carga de petrédleo crudo con caracteristicas y

propiedades semejantes a la utilizada en la refineria.

Tabla 5.1 : Propledades Pisicas y Quimlcas de las Fracclones de Petrdleo

Temp (T) Cp (D) kt (T) (T V. abs
Deatilado 'C Btu/lb.°F Btu/he.Ft.°F Btu/Lb.m Cps
Gasbleo 380,00 0,4586 0,0354 489,61 0,0006

Crudo Reductdo 360,00  0,7819  0,0572 (5,08« =seese
Resid. Atmosf. 311,94  0,7156 00618 38,69 -

Pe Te Dens (P,T) V. 100 °F V. 210 *F  Factor
PSIA 'R Lb.m/Ft3 Cte (ts Tuop
390,06 1 214,86 0,4698  --=-----  -—--- 11,05
87,51 1765,40  ------ 3 728,66 53,43 12,34
190,05 1500,98 —-eee- 24,83 4,60 11,71
P Sp-gr Sp-ge (1)
Lb/Mol 60/60°F HeABP CABP HABP
158,57 0,8590 e 369,89 306,01 401,87

118,28 0,9384 0,1252 1085.41 1002,54 1 088,21
342,97 0,8082 0,7215 795,34 143,85 766,03
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Los datos del petréleo

suministrados por el CENPES

(Centro

Petrdéleo-Petrobras,

crudo

de

fueron

Pesquisa do

Rio de Janeiro) y utillizados en el

programa de determinacién de propiedades termodinamicas

liquido-vapor

s0on

SIMULACION DEL

(DEPRO). Las curvas de equilibrio
presentas en el anexo I.
CHIMENER

HORNO F21002 A

"""""""" {8:15:46
0 r 1,02 25/N0%/92
ANAL1ZADOR g
£ il T T e
v C02t 13,02 H
..... 2 e
v 021 3.41 eees ( 436.72] .
\ 426,08 | ==~ [ B FC ot N3/H
l T1 380 [ serpentiN_ | - S IETICH I R
: | TR 4680
i —|
: CARGA DE EXCESO DE AIRE
1 CONVECCION PETROLEO
e e
| |
TH 45 E- F H————
9583 EFICIENCIA
S 867.85 Tl FR 580
)
T iGeR RADIACION
l_ SKIN — " —— T1C 218
442,
POINT  — ————1{[379.58
]
|
—|—
SALIDA
AAJ SENERAL
FR 500 FRC 680
[ ][]
: (]
ﬂ ‘ QUEMADORES -
~ UFUEL 665 FUEL OIL
Figura 5.6: Salida Grdafica del Simulador
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El programa DEPRO permitié establecer las
condiciones operaclionales durante el pfoceso de
refinacién. La tabla 5.1 muestra los resultados de las
propiedades termodindmicas del crudo evaluado.

En la figura 5.6 se observa la salida gréafica
del horno simulado, mostrando los resultados 6ptimos de
flujo de combustible, eficiencia y andlisis de los

gases de combustiddn

B, e e e oy~ LEI-RAD
| —=— CAL-SIM

goo S Sl W i
'3 |
g 0 B |
— L] A o] ‘ = & L :
. e B S A N - oA |
S g L F e 8w e P e B ) e
Sl ol « % \'\_‘/‘a' “\B\ ..{aj. ¥ ) \“\ 2 B \\éc[‘-' _ ’7‘4-(/
5‘;‘ | ] ST
= |
= |
= L '
= |
- \
HOO0 i
T B A e o SN G G s o I
i |
| |
‘ |
— . . o .
TO0 T 1 = r T T 1
0 4 3 12 16 a0 HR S
HORAS

Figura 5.7-a: Temperatura en la Zona Radiante
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Figura 5.7-b: Temperatura en la Zona Convectiva

Laé figuras b5.7-a y b5.7-b muestran los
graficos de tendencia de los resultados de la
evaluacién de las temperaturas de la seccién de
radiacién y convecclédn del horno, teniendo ploteado los
datos leldos del SDCD versus los cédlculados por
simulacién en 22 horas de evaluacién, esto fué
realizado para validar las temperaturas del simulador.

El simulador muestra otros datos que no estan
disponibles en el SDCD como la relacldén Optima
aire/combustible, temperaturas del tubo y del fluido en

la zona escudo y conveccién, cantidad del gas de

[ —=— LIM—-SUP
‘ .
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combustién generado al medio amblente, eficiencla del
horno, cantidad total equivalente de combustible
gastado; todo esto puede ser obaservado en los

resultados de la tabla 5.2.

Tabla 5.2: Resultados del Balance de Energia

¥ Datoa de Operaclén del Horno F21002 A/B %

Temperatura Entrada 310,00 | °C
Flujo 520,50 | ¥3/hr
Tesperatura de Ambiente 30,00 | °C
Huzedad Relativa 70,00 %
Vapor de Atomizacidn 1,20 | Kg/Kg
Densldad de Carga 19,48 | API
Temperatura de Vapor Sobrecalentado 420,00 | °C

Tanto los datos de la simulacidén, como los

reales, s8se encuentran dentro de las restricciones de

operacién (limite-superior y limite inferior).

En la figura 5H5.7-c se observa que los datos
reales de la temperatura de chimenea (LEI-CHA), estan
encima del limite (restriccién de la operaéién) lo que
gignifica que y4 existe un calentamiento en el banco de
tubos a la salida de la seccién convectiva, =sin
embargo, los resultados de la simulacién todavia siguen

los valores permitidos en el proceso.
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¥ Resultados de la Simulacién

- Jona Convectiva -

Temperatura Media del Fluido 324,82 | °C
Temperatura Media del Tubo 325,70 | *¢C
Temperatura Medla del Stud . 326,55 | °C
Temperatura Despues del Damper 359,714 | °C
Temperatura Antes del Damper 434,74 | °C
Temperatura del Flue Gas en el Serpentin 530,25 | °C
Pflclencia del Stud 97,35 | %
Calor Abaorvido 7,985 | HMCal/he
Calor del Sobrecalentador 1,17 | MMCal/hr
- Zona Eacudo -
Tenperatura Media del Fluido 339,65 | °C
Temperatura Hedia del Tubo 391,14 | °C
Temperatura del Flue Gas 783,64 | *C
Calor Absorvido 1,61 | MHCal/hr
- Zona Rediante -
Temperatura Media del Fluido 355,17 | °C
Tepperatura Salida del Horno 379,50 | °C
Tenperatura Hédia del Tubo 442,80 | *C
Temperatura del Flue Gas Radiante B68,64 | °C
Calor Absorvido . 22,44 | MMCal/hr
- Balance Total del Horno -
Calor Total Absorvido 33,17 | MMCal/he
Calor Heto del Horno 40,40 | MMCal/hr
Dengidad de Calor Sobrecalentador 5 921,43 | Kcal/hre.n?
Dengided de Calor en la Conveccibn 10 338,57 | Ical/he.n?
Densidad de Calor Hadiante 32 600,37 | Keal/hr.m?
Eficlencia del Horno 17,541 %
Relacién Alre/Fuel Gas 16,97 | Kg/lg
Relacién Alre/Fuel 01l 16,62 | Kg/kg
Fuel Gas 1 500,00 | Nad/hr
Fuel 011 2,42 | M8/hr
Fuel Gas 757,32 | Kg/hre
Fuel 011 2 242,15 | Kg/he
Total Fuel 0i1-Gas 3 199,47 | Xg/hr
Total Alre Necesarlo 52 141,12 | Kg/he
Total Flue Gas Producide 56 305,06 | Eg/he
Gases Bage fumedad - Basge Seca
€02 11,02 13,02 X
H20 B 0 e X
N2 70,63 83,48 i
02 2,69 34 X
502 0,08 0,08 X
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Figura 5.7-g: Temperatura del paso 7-8

Las figuras 5.7-d, b5.7-e, 56.7-f y b.7-g
muestran los grdflcos de tendencilas del skin-polnt de
los pasos 1-8 en la zona de radiacién, se observa que
en algunas horas los valores de températura reales
estan encima de los valores obtenidos en la simulacién.

En tabla 5.3 se observa el desempefio del
horno, que es presentado como una tabla de resultados
para la pantalla del operador, dando asi la posibilidad
de observar el estado de las ﬁariables del horno.

En la columna de limite se establece las
restricciones de la operacidén ((*) limite del proceso)

por la cual las wvarlables del proceso estaran en su



médximo wvalor dando como resultados alarmas de "HiHi"

“"ALTA".

Tabla 5.3: Situacidn de Desempefio del Horno F21002-A

Varliables| Limite Medida |Unidad|{Restric.|Tendencia
o Tag’s SDCD Lectura

OR2104A > 2,00 4,08 % Ok Normal
OR2104C > 2,00 1,01 % Low Baja
TI210865 >439,87 442,56 *.C Hi Ascensién
TIZ21193 >876,04 881,72 2 & Hi Ascensioén
TI21194 >300(*) 904,03 °C HiHi ALTA
TI211856 >800 (%) 809,12 6 HiHi ALTA
TI21196 >800 (%) 868,88 *C HiHi ALTA
TIZ21191 >530(%) 569,16 °C HiHi ALTA
TI21192 >530 (%) 608,12 % HiHi ALTA
TI21189 >439,96 446,14 °C Hi Ascensidén
TI21190 >450 (%) 467,88 *C HiH1i ALTA

la etapa final del simulador corresponde el

cdlculo de la caida de presién en el horno, para lo

cual se desarrollo un ultimo médulo, y cuyas ecuaciones
capitulo LIT. A

va fueron presentandas en el

continuacién mostramos los resultados evaluados para el

mismo horno en la tabla 5.4.

— Presidén en la Zona Flash 0,590 Kgr/cm=2

Presién de Salida en la linea de transferencia
1,250 Kgr/cm=2

Caida de Presién en la Doble Fase : 7,834 Kgr/cm=2

Total Caida de Presién : 9,1645 Kgr/cm=2

— Nimero de Pasos del Horno 2 lados % 4 = B pasos
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Tabla 5.4: Caida de Presién en el Horno
Longitud Presion Temperatura Tipo de
(Mts) (Kgr/cm=2) ‘e Flujo
Linea de Transferencia
0,00 0,590 378 BUBBLE
17,935 1:280 378 BUBBLE
35,789 1,461 376 BUBBLE
53,579 1,672 374 SLUG
71,323 1,883 374 SLUG
89,030 2,094 372 SLUG

Zona Donde Existe Flujo Bifasico en el Horno

90, 384
93,088
100,939
103,878
111,954
114,646
121,390
124,094
132,268
136, 390
144,710
146,112
151,756
153,776
154,609
161,881
163, 368
167,887
172,560

2,304
2,915
3,148
3,359
3,881
4,202
4,729
4,840
b,b72
5,888
6,521
6,626
7,048
7,158
7 ;258
7,786
7,881
8,207
8,524

370 SLUG
368 SLUG
364 SLUG
360 SLUG
356 SLUG
354 SLUG
349 SLUG
347 SLUG
340 SLUG
338 SLUG
335 SLUG
330 SLUG
324 SLUG
321 SLUG
319 SLUG
317 SLUG
315 SLUG
J12 SLUG
S1z2 SLUG

Zona Donde Existe una Sola

Fase en el Horno

218,475 9,072 311 LIQUID
990,853 19,467 310 LIQUID

La caida de presién de disefio es 14,3

Kgr/cm2, como observamos en lo que respecta al cdlculo

de caida de presion

del horno,

estamos dentro de los

rangos establecidos para el disefio del horno evaluado.
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Los resultados de la evaluacién presentada
son mucho més completos que lo mostrado por el data-
sheet o hoja de especificacién del fabricante (ver
anexo II), por lo tanto, se tiene un modelo verificado
para realizar la comprobacién térmica de un horno o

realizar un nuevo disefio del mismo.

Los resultados mostrados fueron bastante
satisfactorios para los operadores de la refineria Vale
do Paraiba, pues ellos tienen una evaluaclén de las
condiciones de operacién del horno cada 3 minutos.

La segunda parte de la investigacién fué el desarrollo
de un sistema experto para acoplado al simulador y su
desempefio con algunos ejemplos son mostrados a

continuacidn.

5.4.2 Andlisis de Desempefio del Sistema Experto

El sistema experto realizard el diagnéstico
de la posible falla ocurrida en la operacién a partir
del andlisis de datos suministrados en tienpo real por
el simulador, presentando los mensajes y sugestiones al
operador en forma ordenada.

A segulr se describe algunos problemas que
suceden en la operacién del horno, y lo que un operador
humano experto haria y lo que el sistema experto

sugiere:
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Horno Abafado

El horno abafado es una situacidn operacional
que ocurre por la dificultad de extraer los gases de
combustién con la misma rapidez que son generados.

Las principales causas son:

Elevacidén de la carga

Desajuste de la abertura del damper

Exceso del gas combustible al horno

Exceso de vapor de atomizaciodn

Las consecuencias operacionales del tiro positivo del
horno =on:

Combustién incompleta por la falta de aire y
consecuentemente ocurrencia de formacidon de hollin
(humos negros, reduccién del intercambio térmico,

reduccioén de la eficiencia del horno).

Procedimento del operador:

El operador hace ajustes en la abertura del
damper de modo que el horno tenga una entrada de aire
suficiente para realizar la combustién completa. EI1
ajuste es realizado en funcidén de la cantidad de gas y
aceite combustible a ser quemado; =i todavia hubiera la

wistencia de humos, se verificard las aberturas de

entrada de aire del quemador.
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El

sistema experto sugilrid

Observemos los mensajes de salida del sistema

supervisor inteligente en las figura 5.8-a., 5.8-b

Mensaje al Operador ]

Reportando falta de oxigeno en el lado este
Posibilidad de produccién de humos en la chimenea
Exlstencia de ingreso de aire falso

Sugerencial

Controlar abertura del damper, cerrar ventanas de
observacidén, u otras aberturas en el horno....
Verificar humedad en el vapor atomizante o existe
poco vapor atomizante........

Figura 5.8-a: Horno Abafado

Mensaje al Operador ]

Si estuvierd produciendo humos en la chimenea...y
altura de llama muy baja..... posibilidad de
arrastre de condensado por el gas combustible...
exceso de vapor atomizante. ..

s}

Sugerencia ]

Ajustar las ventanas de los gquemadores
Verificar el nivel del drum V68038, drenando =i
fuera necesario.

Ajustar el wvapor atomizante

Figura 5.8-b: Horno Abafado
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Comentéario

El sistema experto da una explicaciédn de las
anémalias ocurridas en el horno. Observando los
meﬁsajes reportados se tiene una semejanza con el
procedimiento que el operador de processo haria en una
situacién parecida. Lo importante en estos resultadds,
es que el problema es detectado desde su origen.

Como observamos, el slstema experto apoyado
con el simulador contribuye en el control de la buena
operacién del horno dando sugestiones al operador.

En la tabla 5.8 se observa las
caracteristicas del supervisor, mostrando el tlempo de

ejecucidén del sistema.

Tabla 5.5: Tiempo del Supervisor Inteligente

Tiempo de Ejecucién del Sistema Supervisor

Tiempo de Adquisién de Datos 15 seg.
Tiempo de la Simulacién 15 seg.
Tiempo de MensaJe de Desenpefio 10 seg.
Tiempo de Inferencia 10 seg.
Tiempo del Mensaje del S.E. 40 seg.

Total 90 seg.

Nota: El1 valor de tiempo establecldo fué para un
g6lo horno
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CAPITULO VI

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

6.1 CONCLUSIONES

1)

2)

Loa resultados de la simulacién en el presente
trabajo al ser comparados con los datos de disefio
del horno se muestran coherentes, teniendo como

resultado una evaluacién completa del horno.

Los resultados obtenidos son mucho mas confiables,
porgue el cdlculo manual ademds de tedioso, seria

muy dificil determinar con exactitud los verdaderos
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3)

4)

5)

6)

7)

valores de las propiedades de petrdéleo , balance de

energia y caida de presidén en el horno.

Los datos necesarios para utilizar los programas son
faciles de obtener, s6lo se precisa del conocimiento
basicos de termodindmica para multicomponentes,
transferencia de calor en hornos y teoria de caida

de presidén para flujos bifdsicos.

También se verifico el gran impacto de la
utilizacién de técnicas de inteligencia artificial
que conjugadas con técnicas de gimulacion de
procesos, otorga un soporte adecuado a los
operadores “"humanos' en la evaluacidén y optimizacidn

de los procesos industriales.

Los resultados del simulador desarrollado para
evaluar el desenpefio de los hornos de calentamiento
de petrdleo son sometidos al sistema experto para su

regpectivo analisis.

Los datos de la simulacidn van generar otras
informaciones que seran usadas en el diagndstico del

horno.

El =istema experto posee una gran flexibilidad,por

ejemplo: montar una base de conocimiento y la
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facilidad de modificarla en la fase de prueba del

sistema

8) E1 sistema experto proyectado realiza las sipguientes

tareas:

- Diagnéstico de fallas en los controladores de
temperatura, presldén y flujo.

— Verificacién de las restricclones de temperatura
(por eJjemplo: En la radiacién, conveccibn,
serpentin, chimenea, skin-point, salida de los
pasos).

— Diagnéstico de fallas de combustién.

Las fallas de la combﬁstién estan directamente
relacionadas con el mayor consumo de combustible,
relaciones de ailre/gas combustible, eficiencia del
horno, ajuéte de aire que lngresa a los quemadores,

ajuste del damper, etc.

Finalmente, concluimos que la utllizaciédn de
sistemas expertos conjugados con técnlcas de simulacién
de procesos quimicos, daran una herramienta de apoyo
para la supervisién de la operacién y el buen desempefio
de los equipos industriales, asi como también entrenar
v da? soporte al personal envuelto en el control y

operacién de estos equipos.
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6.2 RECOMENDACIONES

La recomendaciones que damos es continuar con
las investigaciones y buscar la meJor manera de
implementar un ambiente de dilagnéstico de que utilize
técnicas de orientacién a objetos para tener un
modelamiento global de 1la planta y obtener asi un
sistema eficiente, moderno e integrado que permita el
entrenamiento y soporte al personal envuelto en el
control y operacién de los procesos industriales.

El ambiente deberd dar un marco bédsico para
desarrollar estructuras de control Jerdrquico, debilendo
combinar el conocimiento cualitativo con técnicas
algoritmicas de control de procesos.

Tambiéh. se deberd considerar la posibilidad
de utilizar modelos que representen incertezas, como el
raciocinio probabilistico, factores de certeza,

raciocinio "fuzzy" v teoria de valores de confianza.
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