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INTRODUCCION

La creciente demanda de combustible en todo el mundo y la dificultad que,
en un futuro préximo, representard disponer del combustible derivado del
petréleo ya que su costo ird en aumento, pues se trata de un recurso no re
novable, son algunas de las causas que nos motivaron a realizar el presente
estudio. Ademds, el deseo de aplicar la ingenieria quimica en una forma
metédica y congruente con las necesidades y el desarrollo actual del pais.

Una de las necesidades que se presentan durante la fase de planeacién de
una planta o conjuntos de plantas de proceso, es el de determinar el consu_
mo de combustible, requerimientos y distribucién del vapor, para establecer,
entre otras cosas, la capacidad de la caldera y el nivel de generacién de

la caldera, los niveles intermedios en las extracciones de las turbinas y otros
equipos de proceso.

Generalmente, estos datos se determinan de una manera empirica en base a
experiencias pasadas, mediante un estudio general sin profundizar en las
caracteristicas de los equipos involucrados, lo que ocasiona, en muchos ca-
sos un consumo innecesario de combustible. En este trabajo se propone un
andlisis més detallado, involucrando un dimensionamiento preliminar de equi
pos de tal manera que se pueda hacer una estimacién del consumo de vapor
y/o combustible lo més cercano posible al consumo que se tendrd durante
la operacién de las plantas de proceso. Se considera que con este trabajo
se elaboraré una herramienta haciendo uso de la computadora que permitird
realizar un estudio més completo tomando en cuenta las variables de disefio
del sistema.

Sabemos que con esta tésis no se abarcardn todos los problemas involucrados
con el consumo de combustible, pero deseamos agregar lo que esté de nues-
tra parte y a nuestro alcance para resolver un problema que a todos compete
como seres humanos y que cada dia lleva visos de ser més grave.

Nos sentiremos satisfechos si esta tésis, ademés de cumplir con sus objetivos,
motiva a otras personas a seguir estudiando estos problemas, dando como re-
sultado industrias y procesos més eficientes y la utilizacién de recursos huma
nos y naturales en forma més racional. -



Capitulo |




GENERALIDADES

El futuro no esté predestinado,
se construye con las decisiones de hoy.

El consumo de combustible en plantas de proceso empieza a representar hoy en dia
un problema grave, ya que el precio del petréleo tiende a hacer esta fuente de
energia no competitiva con otras fuentes. El problema se agrava si consideramos que
la construccién de plantas industriales es més necesaria cada dia, con el consiguien_
te aumento de consumo de combustible.

Por lo anterior y teniendo en cuenta, ademés, que e! petréleo es un recurso no
renovable, debemos usar nuestra imaginacién para disefiar métodos que compartan
inteligentemente las soluciones técnicas con los problemas a nivel politico, ya que
de estas decisiones dependerd en gran parte el desarrcllo del pais.

Es importante hacer notar el crecimiento exponencial de energéticos que actualmente
existe; por ejemplo, si las reservas de petréleo tuvieran una duracién de 2000 afios,
en témminos del consumo actual, durarian un poco menos de 100 afos bajo un incre
mento anual del 5%, como ha prevalecido en los Gltimos cien afos. Manteniendo
este porcentaje de crecimiento anual, se consumird mds energia entre los afos 1975
y 1990, que toda la energia consumida desde la existencia del hombre hasta el afio
1975, Es interesante observar la figura 1.1. poro tener una idea de la demanda de
energia que existiré en un futuro a un crecimiento del 5% anual.

En vista de lo anterior, es importante empezar o resolver este problema en todo su
alcance, creando soluciones para la conservacién de este recurso, y no tanto para
aumentar la produccién, ya que, como se mencioné, esta fuente de energia es ago
table. Cabe mencionar la posibilidad de crear o aprovechar otros fuentes de energia,
tales como la nuclear y la solar, como una solucién para el futuro. En la figura
1.2. se puede observar el decremento que tendré la produccién de petréleo en los
préximos afios contra el incremento de otras fuentes de energic; y en la tabla 1.3,
se aprecia la duracién de diferentes fuentes de energia en base a un consumo cons
tante y a un incremento anual del cinco por ciento. ¥
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FUENTES ANOS DE ABASTECIMIENTO
Reservas
DE Mundiales
(Aproximadas) Basado en una Basado en un
ENERGIA en BTU demanda anual de crecimiento anual
2.42 x 1017 BTU | del 5%
Combustible
derivado de
hidrocarburos 2 x 1020 800 75
Geotémica 2 x 1022 80,000 180
Nuclear
(incluyendo el
deuterio del ]
Oceano ) 5 x 1027 2 x 1010 (125 - 425) *
Solar** 5 x 1030 2 x 1013 (200 - 525) **

TABLA 1.3. Duracién de las diferentes fuentes de Energia.

* El abastecimiento total de energia de todas las fuentes nucleares (fusién y fisidn)
es suficiente para 400 afios; el limite del clima restringird su utilizacién después

del afio 2100, a un promedio de 1020 Btu/afio.

** Célculos realizados indican que el sol puede durar otros mil millones de afios,

basando esto en la suposicién, de una conversién del 1% para su reaccién de fu-

sién. Ya que, el sol cede a la_tierra 5 x 1021 BTU por afio, las reservas solares

son (5 x 102]) (109) = 5 x 1030, Esta fuente también esté restringida por el clima;
por lo tanto el sol no puede soportar el crecimiento de la demanda de energia més

allé del afio 2175, La energia total disponible del sol para la tierra (5 x 1030

BTU) corresponden a una vida de 525 afios a un crecimiento del 5% anual (Referen

cia: 51).




Una planta bien disefiada debe de tomar en cuenta medios parc la conservacién de
la energia, o en otros casos, para un mejor aprovechamiento de ésta, teniendo co
mo meta un ahorro en energéticos. Existen dos éreas en las cudles la conservacién
de la energia puede ser utilizada para un deteminado proceso: la fase de disefio

y la fase operacional. La fase de disefio puede ser subdividida en disefio de equipo
y disefio de proceso; el disefio de equipo considera célculos como: la altura del em
paque en torres, ndmero y tipos de platos, caidas de presién, aislamiento, etc..
Nuestra tésis tratard Gnicamente un aspecto del disefio de proceso, en el cual nos
interesa involucrar equipos que consuman directa o indirectamente combustible, como
por ejemplo: turbinas de gas o de vapor, calentadores a fuego directo, rehervidores
y ofros,

En la fase de planeacién de una planta es cuando se determinan los consumos y ni=
veles de generacién de vapor, capacidad de la caldera, la generacién o compra de
energia eléctrica y el tipo de energia que se utilizaréd para mover bombas, compreso
ras u otros equipos; porque es en esta etapa donde se debe decidir la compra de la
caldera, por ser el tiempo de entrega de este equipo mayor que el de otros. Si el
andlisis que se haga en esta etapa es pobre, se llegard, seguramente, a resultados
poco confiables donde el consumo de combustible sea elevado, encareciendo a su
vez los costos de operacién. Estos aspectos se han venido determinando haciendo un
escalamiento de consumos y niveles de presién de vapor, en base a cargas témmicas
requeridas o a barriles por dia producidos, con plantas similares ya instaladas, sin
hacer anélisis técnicos y econémicos mds reales. '

En el presenfe trabajo se propone un estudio que incluya aspectos técnicos, de cier
tos equipos, como: calentadores a fuego directo, calderas, intercambiadores de ca—~
lor, rehervidores, turbinas, condensadores de superficie y eyectores; en los cudles
se calcula un predimensionamiento para deteminar los consumos de vapor y/o com-
bustible, obteniéndose de esta manera, los costos de inversién en equipo y los cos=
tos de operacién en base al consumo de combustible.

Este andlisis requiere de la elaboracién de un diagroma de consumo de vapor y com=
bustible que involucre estos equipos, construyéndose en base a los requerimientos de
vapor de la futura planta. Para realizar el anélisis completo hay que plantear diferen
tes altenativas, tales como variar los niveles de generacién, fuentes de suministro
de energia a las turbinas y posibilidad de generacién de vapor en otfros equipos, ‘ade
més de la caldera. Y con cada una de las altemativas que se propongan determinar,
finalmente, la éptima de las analizadas.

En los siguientes capitulos se amplian los puntos més importantes del trabajo.que se
elabors. El Capitulo 2 trata del sistema propuesto, donde se analizan los puntos cri
ticos de los equipos involucrados en el simulador y de las altemativas que estudia-
remos. En el Capitulo 3 se describen, brevemente, caracteristicas generales de cada
uno de los equipos, asi’ como su médulo de célculo; este médulo consiste en el algo_



ritmo de predimensionamiento, que explica los métodos utilizados. El Capitulo 4 ex
plica qué es el simulador y e¢émo utilizarlo.

Finalmente, en los Capitulos 5 y 6 se aplica este método a un ejemplo ilustrativo
en donde se analizan los resultados y se llegan a las conclusiones respectivas.
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DESCRIPCION DEL SISTEMA PROPUESTO

Existen muchas maneras de mejorar la conservacién de la energia en plantas de pro-
ceso, como, por ejemplo, en la industria de refinacién o petroquimica. Estas se re-
ducen a nueve categorias generales, que son:

Mejoramiento del proceso

Aumento en la eficiencia de los homos

Bombas i

Compresoras y sistemas de recuperacién de energia :
Intercambiadores y recuperacién de calor de gases de desecho
Fraccionadores y disefio de tanques de almacenamiento
Instrumentacién y aislamiento

Disefios de equipo

Disefios de tuberias

* Ok ¥ * F * * * *

Todos estos puntos son importantes, pero el sistema propuesto sélo abarcaré algunos
de estos, que comprenden equipos de transferencia de calor y méquinas de .intercam
bio de energia, con los que se puede determinar un balance de vapor y un consumo
de combustible en toda la planta.

A continuacién, mencionaremos los equipos que se encuentran dentro del sistema,
analizando también los puntos criticos en donde pueda haber recuperacién de energia
o en donde esta sea utilizada.

Calentadores a fuego directo:

Cerca del 70 a 80% de la energia utilizada en una planta de procesos de hidrocar-
buros se utiliza en calentadores a fuego directo o para producir vapor. En el predi-
mensionamiento que se realizé de este equipo existen tres puntos muy importantes que
se consideran en el andlisis global.

1. Adicién de uno o més bancos de tubos en la seccién de conveccién

2. La adicién de un precalentador de aire para la combustion
3. El gasto de combustible

11



Con los dos primeros puntos se pueden plantear alternativas que nos mejoren la efi-
ciencia del calentador o del diagrama general de vapor, calculando en cada caso
el combustible requerido.

Ademés de los aspectos que analizamos, existen otros puntos importantes que no se
tomaron en cuenta, pues forman parte del disefio final del equipo, como son: me-
joramiento en el sistema de control, incluyendo analizadores de la combustién, me-
joramientos mecdnicos para los tubos y quemadores, mejores aislamientos en las pare
des, tanto internos como externos del horno.

Calderas:

En este equipo no se hace ninguna consideracién importante, ya que su célculo de-
pende de los requerimientos finales de vapor de la planta. Quedan fijados equipos
recuperadores de calor, como economizador o precalentador de aire, que nos daré
una mayor eficiencia en la caldera, evitando, con esto, un mayor consumo de com
bustible .

Cambiadores de calor:

Aunque estos equipos no intervienen en el diagrama de vapor, su inclusién esté
justificada para realizar intercambios de calor con diferentes corrientes del proceso
que ahorrarian gastes de enfriamiento o calentamiento.

Rehervidores:

Los rehervidores son importantes porque consumen grandes cantidades de vapor. En
estos equipos se deben considerar los siguientes aspectos:

1. Posibilidad de generacién de vapor utilizando como medio de calenta
mienfo una corriente de proceso. -

2. Utilizacién de diferentes niveles de presién para calcular diferentes
consumos de’ vapor.

3. Extraccién del vapor a distintas presiones para estudiar la posibilidad
de utilizarlos en otros equipos o mandarlo a condensado.

4. Seleccién de rehervidores tipo Kettle o termosifén, segin las necesi-
dades de la torre.

Con los punfos mencionados se analizan diferentes alternativas, determinando el con
sumo de vapor y el tipo de rehervidor més conveniente.

12



Turbinas:

Es en estos equipos donde se pueden dar alternativas que nos lleven a consumir gran
des cantidades de vapor o de gas, porque es aqui’ cuando se toma la decisién de
generar energia eléctrica mediante un turbogenerador o adquirirla del exterior y se-
leccionar el tipo de accionador para bombas y compresores, principalmente.

Otro aspecto que se presenta en el manejo de las turbinas es determinar el tipo de
fluido utilizado para la generacién de un trabajo mecénico.

Si se elige vapor como fluido se deben analizar los siguientes puntos:

1. Posibilidad de utilizar diferentes niveles de vapor a la entrada de la
turbina, déndonos diferentes consumos de vapor para realizar un trabajo
determinado.

2. Extraccién del vapor a diferentes presiones intermedias o hasta su ago-
tamiento, obteniéndose parcialmente condensado, segin las necesidades

del proceso.

En caso de que el fluido fuese gas, se tienen las siguientes opciones: turbina de
gas con ciclo simple o con ciclo regenerativo y una combinacién de turbina de
gas con turbina de vapor (ciclo combinado).

Eyectores:

Este tipo de equipo fué incluido en el sistema debido a que es necesario determinar
la cantidad de vapor que se requiere para impulsar una mezcla de hidrocarburos y/u
otros compone ntes, que dependiendo de las condiciones de entrada del vapor origi-
naré diferentes consumos. Con este dato de consumo se complementa el balance ge-
neral de vapor.

La extensién del estudio ha necesitado la utilizacién de una méquina computadora,
como herramienta auxiliar, de lo contrario, se requeririan muchas horas-hombre pa-
ra realizar este trabajo, perdiéndose asi uno de los objetivos de la presente tésis.

13
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MODULOS DE CALCULO

En este capitulo se describe brevemente cada uno de los equipos que forman parte
del presente estudio y la explicacién del algoritmo utilizado en su célculo.

Los datos requeridos para cualquier médulo son leidos en el programa principal
y transferidos a la subrutina correspondiente (tabla 4.2.).

3.1. CALENTADORES A FUEGO DIRECTO
3.1.1. Descripcién del equipo

La funcién de un calentador a fuego directo consiste en elevar la temperatura de
una corriente de proceso hasta valores que no pueden ser alcanzados mediante
vapor u otra corriente de proceso. El uso de estos equipos se limita, principalmen
te a refinerias o industrias petroquimicas. Existen tres tipos de calentadores de
acverdo a su construccién: de celda, de caja y cilindricos, siendo los dos prime-
ros horizontales y el tercero vertical; précticamente la diferencia entre estos calen
tadores consiste en que se logran diferentes distribuciones de calor, no obstante
no existe ningdn criterio definitivo para utilizar alguno en particular, sin embargo
segin las capacidades puede seleccionarse el tipo adecuado.

En la mayor parte de los calentadores existen dos zonas de transferencia de calor:

radiacién y conveccién. La zona de radiacién se encuentra en la caja y consta

de una serie de tubos colocados horizontalmente en las paredes de la caja, donde

reciben el calor de los gases que resultan de la combustion del combustible con

el aire segin las leyes estequiométricas; que se realiza en los quemadores. Los que
madores se localizan en la parte baja de la caja. Debido a estas caracteristicas y
a la naturaleza de los fluidos que se calientan, en el horno se transmite la mayor
cantidad de calor.

La zona de conveccién consiste en una serie de tubos por donde circula el fluido
que se vaya a calentar, aprovechando el calor de los gases de combustién que sa
len del horno. Los tubos, de preferencia se colocan perpendicularmente.al flujo ~—
de gases para tener un flujo cruzado. El nimero de tubos. esté restringido a la
carga térmica del equipo y al calor que deba ser intercambiado, en base a los
niveles de temperatura entre los gases calientes (fuente de calor) y el fluido de
proceso (receptor de calor). Esta zona se encuentra entre el homo y la chimenea.
(Ver fig. 3.1.1.).
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Hoy en dia es poco comun disefiar un calentador a fuego directo sin emplear alguna
forma de recuperacién de calor., De hecho conveccién es un cambiador de calor en
el que se recupera calor, El servicio mds utilizado para la recuperacion de calor
consiste en un precalentamiento del fluido que se va a calentar en el horno, otras
formas de recuperacién de calor son: generacién o sobrecalentamiento de vapor, pre
calentamiento de aire o como rehervidor de fondos de torre de destilacién. Unos
servicios mejoran la eficiencia global del proceso y otros la eficiencia del propio
calentador, repercutiendo en un consumo menor de combustible.

La generacién de vapor es, sin duda, la inversién més pequefia para mejorar la efi
ciencia global del proceso. Con los requerimientos normales de presién, el calor
puede ser recuperado para producir vapor sin costo adicional de combustible y con
un minimo de equipo instalado. No obstante, puede presentar ciertas desventajas:
primero, si la refineria tiene una adecuada capacidad de generacién de vapor, el
exceso de vapor no tiene justificacién econémicq; segundo, en un calentador relati
vamente pequefio, la cantidad de vapor generalmente puede ser tan insignificante
que el capital invertido en bombas, tambor de vapor, tuberia e instrumentacién no
pueden estar justificados de ninguna manera.

3.1.2, Algoritmo de célculo.

Este médulo tiene la flexibilidad de calcular diferentes servicios y situaciones, como:
cambio de fase dentro de los tubos, absorcién total en radiacién, precalentamiento
del fluido a calentar, generacién o sobrecalentamiento de vapor, precalentamiento

de agua y precalentamiento de aire, Todas estas opciones se mueven internamente

por medio de un indice: ICFD, que segin el valor que este tome, se asocia a la
opcién correspondiente, Los objetivos de este modulo son: predimensionar el equipo,
caleular el gasto de combustible y el flujo de vapor saturado o sobrecalentado y

por Gltimo obtener el costo del equipo con o sin equipe recuperador de calor,

En funcién de los objetivos el algoritmo se divide en 4 grandes grupos, estudio del
combustible, predimensionamiento del homo, célculo de la zona de conveccién y
costos. _

Estudio del Combustible:

Con la carga térmica y la eficiencia se obtiene el calor que debe ser liberado en
los quemadores por el combustible, de esta forma y con el poder calorifico bajo
del combustible se obtiene el flujo de combustible requerido en el calentador para

17



llevar a cabo la transferencia de calor correspondiente.,

En este punto se obtiene también la cantidad de flujo de gases o humos liberados du
rante la combustién, que suele ser mezcla de biéxido de carbono con vapor de agua,
mediante relaciones estequioméiricas. Para asegurar que la combustién se realiza
completamente hay que proporcionar un exceso de aire, que varia con el tipo de
combustible que se utilice; cuando se trate de gas el exceso varia de 8 a 15%, con
combustible liquido de 20 a 30% y con combustible sélido puede variar de 30 a
45%.

Predimensionamiento del Horno:

Se han realizado varias investigaciones sobre la transferencia de calor por radiacién
entre superficies sélidas en varios arreglos y entre gases calientes y cuerpos sélidos;
Lobo y Evans aplicaron el concepto basico de radiacién para el disefio de hornos y
desarrollaron un método que se puede aplicar sin grandes complicaciones. El método
que se describe aqui’ sigue las mismas directrices, pero ha sido modificado por R.N.
Wimpress(48).

La base para la transferencia de calor por radiacién es el postulado de Stefan-Boltz
man, que dice: un cuerpo negro a una temperatura absoluta T radia energia a una
velocidad determinada. La ecuacién que resulta de este postulado se transforma para
el caso de transferencia por radiacién que nos ocupa, entre gases calientes y cuerpos
sélidos, cada uno a diferentes temperaturas. De esta nueva ecuacién aparecen dos
términos que afectan la velocidad de transferencia, la superficie de plano frio (a
que absorbe el calor) y un factor de intercambio de calor.

Para deteminar la transferencia de calor es necesario calcular el valor de todas las
variables que intervienen en la ecuacién de Stefan~Boltzman y un balance de ener-
gia en el homo, nos lleva a conocer: la temperatura de salida de los gases del hor
no, la superficie de tubos que absorbe calor y la geometria del homo.

En un homo la superficie que absorbe calor, generalmente, estd bién definida, La
superficie mas comdn consiste de un nimero de tubos cilindricos, paralelos entre si
y junto a una pared de refractario. Parte de la radiacién de los gases calientes pe_
gan en los tubos y es absorbida directamente, el resto pasa a través de los tubos
hacia el refractario y es reradiada al homno repitiéndose el proceso anterior. Al
final, el calor que no se absorbié abandona el horno y entra a la zona de convec-
cién. Inicialmente hay que suponer un valor de calor absorbido en el homo para
poder determinar la superficie de tubos, que suele ser un 70% de la carga ftotal
cuando existe precalentamiento del fluido en conveccién y de 100% cuando todo el
calor se absorbe en el hormo, por lo que el calor absorbido final serd igual a la
carga térmica del equipo.
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Con el valor supuesto de transferencia de calor y el flujo de calor que exista en
el horno se obtiene, también, un valor inicial de 4rea de transferencia de calor
por radiacién siendo los valores normales de fluxes de 9,000 a 15,000 Btu/hr piéz.
Con los datos anteriores se establecen las dimensiones del horno, que no varian
una vez determinados los valores finales de calor absorbido y Grea de transferencia
de calor. Para conocer el ancho, altura y longitud del horno, es necesario calcy
lar primero la longitud total de tubos expuestos a radiacién y el nimero de tubos
utilizando la superficie tubo por pie lineal; con estos datos y el didmetro del tu-
bo, que se recomienda sea de 3 1/2", 4 1/2" 6 6 5/8", es posible predimensio-
nar, finalmente, el horno.

Para manejar la complicada situacién que se presenta en el calor radiante absorbido
por los tubos es neécesario que se reemplace el Grea de tubos por una superficie
plana equivalente, en donde se involucra un factor ALFA que depende del arreglo
de los tubos y del nimero de hileras. El producto del érea real de plano frio y
ALFA es llamado el drea equivalente de plano frio. Es el érea de un plano negro
ideal que tiene la misma capacidad de absorcién que el banco de tubos real, Pa-
ra los tubos de transicién que se encuentran entre radiacién y conveccién, ALFA
vale 1.

El término restante por evaluar de la ecuacién de Stefan-Boltzman es el factor

de intercambio de calor, F. Primero hay que sefalar que el gas en la zona radian
te est4 lejos de comportarse como un cuerpo negro ideal. Los Gnicos componentes
en los humos de los gases que contribuyen, significativamente, a la emisién ra-
diante son bidéxido de carbono y agua. La emisividad de un cuerpo de gas depen-
de en la concentracién de cada uno de estos dos componentes, las dimensiones del
horno, la temperatura del gas y de la superficie que absorbe calor. Se hé encon-
trado que la temperatura en la pared del tubo tiene Unicamente un efecto minimo;
por consiguiente, la emisividad puede ser relacionada como una funcién del produc
to de las presiones parciales de biéxido de carbono y vapor de agua con la distan
cia media del haz y de la temperatura del gas; y finalmente F es calculada en
funcién de la emisividad del gas y de una relacién de Greas entre el plano equiva-
lente frio y la resta del érea de la cubierta del horno menos el 4rea equivalente .

Por Gltimo para evaluar la temperatura de salida de los gases del horno y el calor
absorbido por los tubos se necesita considerar un balance de calor en el horno, que
se obtiene de la siguiente manera; el calor se obtiene de tres fuentes: calor nefo

de combustién, calor sensible del aire de combustién y calor sensible de combustible;
el calor se pierde en tres formas: calor absorbido por los tubos, pérdidas de calor y
calor sensible de los gases de salida. Con este balance de calor es posible obtener
un calor absorbido a una temperatura supuesta de salida de los gases del horno y
comparar con la ecuacién de Stefan-Boltzman hasta que la cantidad resultante sea

la misma en las dos ecuaciones. Una vez obtenida la cantidad de calor absorbida

se recalcula el drea de transferencia de calor.
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Zona de Conveccién:

En esta zona se trata el caso de una corriente de proceso que se precalienta antes
de entrar al horno, las otras opciones que tiene esteé médulo son analizados en el
médulo de calderas, por intervenir los mismos principios y variables.

En la seccién de conveccién es necesario conocer la diferencia entre el calor ab-
sorbido en la seccién radiante y la carga total del calentador. Como en la seccién
radiante, el calor es transferido por conveccién y radiacién, siendo en este caso
mayor el porcentaje en radiacién. Monrad (48) asigné tres mecanismos: conveccién
directa, radiacién del gas y radiacién de las paredes refractarias. El coeficiente
de conveccidn estd en funcién de la temperatura de pelicula del gas, del flujo m&
sico y del diémetro de tubos.

El coeficiente efectivo para transferencia de calor por radiacién de las paredes
como una funcién de la temperatura de la pared del tubo, que junto con las Greas
relativas del tubo y las paredes en la seccién de conveccién, determina un factor
de correccién F, que es posible simplificar a un valor igual a 0.1. De esta manera
el coeficiente externo de transferencia de calor es igual a la suma de los coeficien
tes de conveccién directa més el de radiacién del gas multiplicados por 1.1, .

El coeficiente interno es calculado por métodos estandar, basados en la velocidad
de flujo y en las propiedades fisicas de los fluidos. La resistencia de la pared del
tubo es pequefia y generalmente no se toma en cuenta. En caso de existir flujo a
dos fases el coeficiente intemo se calcula segin la norma del APJ, la froccién de
liquido multiplicado por el coeficiente del liquido més la fraccién de vapor por el
coeficiente del vapor. El coeficiente global de transferencia de calor es el inverso
de la suma de los inversos de los coeficientes externo e interno. Finalmente se
obtiene el rea de transferencia de calor con la ecuacién de transmisién de calor
de Fourier.

Para el célculo de los coeficientes externos es necesario calcular la temperatura
desalida de los gases, por medio de un balance de calor, semejante al que se

hizo en la seccién radiante. Con esta temperatura y las temperaturas de entrada y
salida de la corriente que se va a precalentar hay que obterer: la diferencia de
temperaturas media "logaritmica, la temperatura promedio del gas y la temperatura
promedio de pelicula del gas. De igual manera es importante seleccionar un arreglo
de tubos que den una masa velocidad de 0.3 a 0.4 libras por pie cuadrado y por
segundo, para aseguramos de una buena transferencia de calor y de no sobrepasar
los limites de caida de presién; lo que daré, también, una chimenea de una altura
aceptable.



El programa tiene la flexibilidad de calcular ofra zona mds de conveccién, si el es
tudio que se realiza ast’ lo requiere. Solamente hay que tener cuidado de que la -
temperatura de salida de los gases, en esta segunda zona, no llegue al punto de ro
cio del écido sulfhidrico cuando se emplean combustibles que contengan azufre, para
" evitar corrosién en los tubos.

Costos

La ecuacién que aqui se utiliza para el célculo del costo tiene como variable inde-
pendiente la carga témmica del equipo. El precio final del mismo se ve afectado por
la presién de operacién, el material de los tubos y el tipo de zona de conveccién
en base al 6rea de transferencia de calor en pies cuadrados.

3.2. CALDERAS

3.2.1. Descripcién del equipo :

Al igual que los calentadores a fuego directo, las calderas utilizan como medio de
transferencia de calor la pared delgada de un metal para transferir energfa térmica
del proceso de combustién a un Ifquido que generalmente es agua. La forma més -
comdn es el intercambiador de calor tubular, en donde los productos de combustién
pueden ir dentro o fuera de los tubos.

Los generadores de vapor son los vaporizadores mds comunes. Debido a su utilidad
y su capacidad de generacién de vapor las calderas se dividen en dos categorias:
industriales y para plantas de fuerza eléctrica. Dentro del tipo industrial todas son
calderas paquetes hasta una capacidad de 200,000 Ib/hr de vapor generado y 600
psi de presién, es posible incluir en esta categorfa una divisién especial para cal-
deras usadas en refinerfas que no llegan a ser tan chicas como las calderas paque-
 te pero tampoco tan grandes como las de una planta de fuerza.

En las calderas industriales se incluyen dos tipos: calderas de tubos de gases y cal
deras de tubos de agua. Las primeras se caracterizan por contener el producto de
combustién por dentro de los tubos, y el agua localizada por fuera de los tubos.
Actualmente el disefio de estas utiliza una cémara central cilthdrica de combustién
con retorno de los gases a través de mds tubos para hacerla de 3 a 4 pasos. Las
capacidades -més comunes- de este tipo de calderas son de alrededor de 25,000
Ib/hr de vapor producido a una presién de 250 psi, generando Gnicamente vapor -
saturado por no estar dotadas de sobrecalentador.
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Las calderas de tubos de agua se caracterizan por contener el agua vaporizante den
tro de los tubos y los gases de combustién rodeando a estos. La cémara de combus-
tién es un compartimiento donde se alojan los tubos pegados a una pared de refrac
tario, o bien pueden ser tubos aleteados unidos entre si, con lo que se elimina el
refractario, ademés se pueden emplear uno o més quemadores en la pared. Para ca-
pacidades de 10,000 a 250,000 Ib/hr se encuentran generalmente del tipo paquete.
Para capacidades més grandes se instalan en el lugar donde irén a ser utilizadas.

Todo este tipo de calderas se disefian para quemar aceite o gas principalmente. Con
combustibles s6lidos se requieren disefios diferentes en el quemador. La variedad de

combustibles es tan grande que no vale la pena mencionar todos aqui, va desde el

bagazo hasta el gas natural, lo importante es utilizar el combustible que se pueda

obtener con mayor facilidad.

En calderas grandes, instaladas en campos, suele adicionarse un banco de tubos més,
con el objeto de recuperar calor, con un precalentador de aire o un economizador,
y mejorar la eficiencia hasta valores de 84 a 88%, la diferencia se debe a que la

eficiencia es también funcién del tipo de combustible. Este equipo recuperador estd

al final de una serie de bancos de tubos, que a su vez también recuperan calor.

En resumen, una caldera como las del tipo que vamos a manejar, tiene las siguien-
tes etapas de calentamiento:

Zona de Radiacién:
horno
sobrecalentador

Zona de Conveccién:
sobrecalentador
banco generador
equipo recuperador

En el horno y banco generador es donde se genera vapor a saturacién, y con el
sobrecalentador se alcanzan las condiciones requeridas por la planta (fig.3.2.1.).

3.2.2, Algoritmo de Célculo

El algoritmo para el disefio de calderas es muy similar al de calentadores a fuego
directo, por lo que no lo volveremos a mencionar aqui, Gnicamente se discutirdn
los puntos importantes que hay que tomar en cuenta al hacer el predimensionamiento
de una caldera. También mencionaremos los fluxes permisibles, rangos de masa velo
cidad y otras variables importantes. -
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La eficiencia depende del tipo de combustible y del méximo calor que se pueda re-
cuperar, Los siguientes son datos de eficiencias basados en el poder calorifico alto
del combustible: con equipo recuperador de calor para combustoleo de 84 - 88%,

gas natural de 82 - 88%, sin equipo recuperador: combustoleos 79 - 82%, gas natu
ral 76 - 79%. ' -

El agua en estado liquido transmite muy bien el calor, no asi’ en estado vapor, en
donde la transmisién de calor es mala. Es por esto que al hacer el disefio del horno
se tenga en cuenta una relacién de flujo por dentro de los tubos de 15% liquido y
el resto vapor, ya que de lo contrario el vapor al no transmitir el calor con la ve-
locidad necesaria, haria que el tubo se calentara a altas temperaturas, provocando
posibles doblamientos o fundicién en algunas partes de los tubos, ademés de que tra_
baja con circulacién natural.

Lo anterior se evita f4cilmente quemando, en primer lugar, la cantidad de combus-
tible necesaria para vaporizar el agua a las condiciones de presién y temperatura

requeridas, segin el balance de calor hecho previamente, en base a las entalpias

inicial y final. En segundo lugar, calcular unas dimensiones del horno, que manten
gan flujos de calor permisibles, para que la absorcién de calor por el agua sea la
necesaria y mantenga las condiciones antes mencionadas (ver tablas 3.2.1. para va
lores de fluxes de calor recomendados). a

Las dimensiones del horno dependerédn de los flujos de calor que se escojan. Flujos
altos darén mayor mantenimiento pero menor tamafio de calderas, y flujos bajos me
nor mantenimiento y mayor tamafio de caldera y en cierto modo sobrada, a menos
que se piense en ampliaciones futuras.

Las paredes del horno de una caldera pueden ser de tres tipos principales: horno de
paredes sélidas de refractario, horno de paredes suspendidas: de refractario y hornos
enfriados por agua-aire. En estos Gltimos los tubos se encuentran unidos por membra
nas de metal, impidiendo el paso de gases a través de éllos, por lo que la absor-
cién es mejor y permite un mayor flujo de calor, siendo este tipo el que més se.vie
ne utilizando en la actualidad.

En la zona de conveccién habré que tomar en cuenta los gradientes de temperatura
y la masa velocidad de los gases en el exterior de tubos (ver Tabla 3.2,2.). Una
vez que se tienen estos valores es posible obtener los coeficientes de transferencia
de calor para el céleculo del érea.

En el sobrecalentador el coeficiente total de transmisién se obtiene multiplicando

el coeficiente externo por 0.90. En el banco generador se da un valor de 1500 a
2000 Bfu/(hr)(Ff2)(°F) para el coeficiente intemo; el coeficiente externo se obtiene
igual que en los calentadores a fuego directo y luego se siguen los mismos pasos para
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obtener el Grea. Estos mismos criterios se aplican en la zona de conveccién del calen-
tador a fuego directo, en caso de utilizarse sobrecalentador de vapor, banco generador
o economizador.

El célculo del 6rea del precalentador de drea tubular sigue los mismos principios de
transferencia de calor por conveccién. El coeficiente ya se ha mencionado y el coefi
ciente interno se calcula segin Sider-Tate. En la tabla 3.2.2. también se dan masas
velocidad recomendables para precalentadores de aire. Al empezar el célculo de éste
banco de tubos hay que calcular el calor que se va a transmitir al aire, y compararlo
con el calor que se supuso al incluir este témino en el balance de calor en radiacién,
para el célculo del calor absorbido y la temperatura de salida de los gases, si es mayor
o menor hay que suponer otro valor y empezar todo el disefio desde el principio.

El exceso de aire en la combustién tiene un efecto significante en la eficiencia. En
general se puede considerar, que un exceso de aire bajo, da como resultado una calde
ra o un calentador a fuego directo pequefio para un determinado servicio. Ademés de
que causa dificultades en la operacién. por una combustién incompleta y flamas peque-
fias y pobres. Demasiado exceso también causa dificultades en la flama y en la opera
cién. El exceso de aire nomal depende de la clase de combustible, si es gas se reco-
mienda entre un 8 a 20% de exceso y para aceite o combustoleo de un 25 a 40%.

TABLA 3.2.1.

FLUJOS DE CALOR RECOMENDADOS

Tipo de pared superficie *| ancho ++ volumen profundo

en el horno Btu/hr 2 Btu/hr ft Btu/hr i3

Refractario 0a 0a 5 ft por

o 2.5 x 100 30,000 ¢/1000 Ib/hr

sélido r
de aceite

Refractario 25a 30,000 a

suspendido 4,0 x 100 40,000 "

Tubos aleteados 60,000 a 4,0 a 20,000 a

enfriador 150,000 9.5 x 100 60,000 =

agua - aire

* Este valor estd basado en pies cuadrados de érea efectiva
++ Estos valores son por quemador

Tabla 3.2.1. Flujos de calor recomendables para calderas



TABLA 3.2.2,

MASAS VELOCIDAD RECOMENDADAS (lado de gases )

Calentador
Sobreca_ Banco Ge Prec.de a fuego
lentador nerador aire Economiz. [directo
fluido ,
Ib/hr ft2 lb/he ft2 2 2 2
r /hr ft Ib/ft lb/seg ft lb/seg ft
exterior 2500 a 5000 2000 a 5000 4000 o 55000 1.5 a 4.5 (0.3 a 0.4
interior 6500 a 8000 1.5 a 2.5

Tabla 3.2,2, Masas velocidades
recomendables para gases de com
bustién en calentadores a fuego
directo y calderas,

3.3, INTERCAMBIADORES DE CALOR SIN CAMBIO DE FASE

3.3.1. Descripcién del equipo

Los procesos quimicos invariablemente requieren de la adicién o eliminacién de calor,
Por consiguiente el disefio y aplicacién cuidadosos de los cambiadores de calor han si
do objeto de una consideracién importante en el disefio de plantas.

El equipo de transferencia se define por las funciones que desempefia en un proceso.
Los intercambiadores recuperan calor entre dos corrientes de proceso, donde el vapor
y el agua de enfriamiento son servicios y no se consideran en el mismo sentido que
las cormrientes de proceso recuperables, En el presente capitulo solo se analizarén los
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intercambiadores de tubo y coraza (fig. 3.3.1.), ya que son los més ampliamente uti_
lizados; y conforme los requerimientos de superficie de intercambio de calor se vuelven
grandes, los disefios de cambiadores de doble tubo demandan excesivo espacio, El di-
sefio de tubo y coraza, no obstante, proporciona una gran area superficial por volimen
unitario de espacio ocupado. Aunque difiriendo en ciertos detalles de disefio, todos

los fabricantes de cambiadores construyen diversos tipos estandares de cambiadores de
calor de tubo y coraza.

Tipos de Cambiadores:

El intercambio més eficiente de calor puede ser logrado por medio de un arreglo a con
tracorriente en el cual uno de los fluidos circula en direccién opuesta al otro. En equi
pos de tubo y coraza, ésto se lleva a cabo de manera bastante aproximada, en el lla-
mado cambiador 1-1, el cudl consiste en un paso en la coraza y un paso de tubos.

El cambiador 1-1 se emplea cuando las pérdidas por friccién en el lado de los tubos
deban ser mantenidas al minimo y cuando los requerimientos de temperatura son tales
que debe usar un verdadero flujo a contracorriente.

El cambiador 1-2 (fig. 3.3.1.) consiste en un paso en la coraza y dos o més pasos de
tubos (némero par de pasos de tubos). El disefio es quizd el més comin de todos los
cambiadores de tubo y coraza,y es el mds simple de mantener. En el cambiador 2-4,
por medio de la instalacién de un deflector longitudinal se logran dos pasos de coraza
en una coraza sencilla. Este equipo puede tener dos o més pasos de tubos, siempre y
cuando sea éste un ndmero par. Las corazas con més de dos pasos son imprécticos,
pero conectando cambiadores en serie pueden obtenerse las ventajas de pasos adiciona-
les de corazas. De esta manera dos cambiadores 1-2 conectados en serie, serian equi-
valentes a un cambiador 2-4.

Tubos:

Los tubos para intercambiadores de calor también se conocen como tubos para conden
sador y no deben confundirse con tubos de acero u otro tipo de tuberia obtenida por
extrusién a tamafos normales de tuberia de hierro.

Estos tubos para intercambiador se encuentran disponibles en varios metales, los que
incluyen acero, cobre, admiralty, metal Muntz, latén, 70-30 cobre niquel, aluminio-
bronce, aluminio, y aceros inoxidables.

Se pueden obtener en diferentes gruesos de pared, definidos por el calibrador Birming
ham para alambre, que en la préctica se refiere como el calibrador BWG del tubo.
Los tubos se colocan en arreglos ya sean triangulares o cuadrados. La ventaja del

espaciado cuadrado es que los tubos son accesibles para limpieza externa y tienen pe
quefia caida de presién cuando el fluido fluye en la direccién indicada. a
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El algoritmo tiene la flexibilidad para calcular el espaciado de los deflectores de acuer
do a los siguientes |imites:

Espaciado méximo = al diémetro de la coraza, pulgadas
Espaciado minimo = DS/5.0 6 2 plg. cualquiéra que sea mayor.

El programa calcula el diémetro de la coraza en pulgadas y luego calcula un espaciado
minimo de acverdo a la relacién mencionada y después calcula la caida de presién, en
caso de que la caida de presién fuese mayor a la permisible, entonces se aumentard el
espaciamiento de estos.

Este coeficiente externo se calcula por el método de Bell tomando las siguientes consi~
deraciones:

Para calcular el coeficiente individual real del lado de la coraza se necesitan tres fac
tores de correccién ya que en téminos generales, se supone que las caracteristicas de
transferencia de calor son iguales a aquellas correspondientes a un banco ideal de tubos,
pero en la prictica el equipo no se comporta como un banco ideal,pués se presenta una
disminucién del coeficiente individual de transferencia de calor, como consecuencia de
un decremento de la velocidad del flujo y existe una deficiencia en la fuerza directriz
(diferencia de temperaturas) que trae consigo.una disminucién en la transferencia de
calor; esto se debe a que el fluido dentro de la envolvente difiere considerablemente
del banco ideal, ya que las mamparas no estén intimamente unidas a los tubos ni a la
envolvente, lo que hace que se formen corrientes parésitas que recorren un camino més

corto.
Los factores mencionados son:
Jb: Factor de correccién por flujo en by-pass
Jc: Factor de correccién por la configuracién de la mampara

JI: Factor de correccién por el efecto de derrame de las mamparas en la
caida de presién.

Masa Velocidad lado coraza:
La velocidad lineal y de masa del fluido cambian continuamente a través del haz de
tubos, ya que el ancho de la coraza y el nGmero de tubos varia de cero an la parte

superior y en el fondo a un méximo en el centro de la coraza.

La correlacién utilizada se basa en que se tomé en la hilera hipotética de tubos que
poseen la méxima érea de flujo y que corresponde al centro de la coraza.
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Diémetro Equivalente de la Coraza:

El radio hidrdulico empleado para correlacionar los coeficientes de la coraza para un
haz que tiene deflectores, no es el verdadero radio hidraulico,

Un radio hidréulico basado en el érea de flujo a través de cualquier hilera, no po-
dria distinguir entre un arreglo en cuadro o un arreglo triangular, Para poder obtener
correlaciones simples combinando tanto el tamafio como la cercania de los tubos y su
tipo de arreglo, el radio hidrdulico se calcula a lo largo en lugar de a través del
eje mayor de los tubos, Todas estas consideraciones fueron tomadas para el célculo del
diémetro equivalente, variando el arreglo,

Caida de presién lado de la coraza:

La caida de presién a través de la coraza de un intercambiador es proporcional al nd
mero de veces que el fluido cruza el haz entre los deflectores. También es proporcio
nal a la distancia a través del haz, cada vez que lo cruza.

Nomero de cruces, N + 1 = longitud del tubo en puigadas, entre el espaciado de
los deflectoresa

Siempre habré un nimero impar de cruces si las dos boquillas de la coraza estén en
lados opuestos de la misma, y un ndmero par si las dos boquillas estén en el mismo la
do de la coraza. El método usado para la caida de presién del lado extemo fué por
el método de Kem. El didmetro equivalente utilizado para calcular la caida de pre-
sién es el mismo que para la transferencia de calor, se desprecia la friccién adicional
de la coraza. Ademés se ha fijado un valor de caida de presién permisible por el la
do de la coraza, este valor se ha fijado en 10,0 Ibs/plgZ ya que el equipo ademds
de satisfacer las necesidades témicas del proceso, necesita cumplir con las especifica
ciones de presion,

Esta caida de presién no fué calculada por el método de Bell debido a que este ‘mé-
todo involucra una serie de pasos en los cuales hay que obtener todos sus datos gréfi
camente, y de acuverdo a los propésitos de la tesis se consideré que no era necesario
realizar todos estos célculos ya que para los fines propuestos el método utilizado nos
da resultados confiables, dentro de un margen,

Caida de presién en los tubos:
Los factores de friccién utilizados fueron correlacionados por Sieder y Tate y se calcu

lan como una funcién del nimero de Reynolds, ya sea para fluidos que se calienten
o enfrien en tubos. La ecuacién de caida de presién incluye una caida de presién



adicional PR, llamada pérdida de regreso y es debida a que cuando el fluido fluye de
un paso a otro, pasando por el carrete y el cabezal flotante, el fluido cambia de di-
reccién bruscamente por 180°, La pérdida de regreso se considera cuatro cabezas de
velocidad por paso como pérdida. Asi’ la caida de presién total seré la suma de la
caida de presién a lo largo del tubo més la del retorno,

También se ha fijado un valor de caida de presién permisible de 10,0 Ib/plg2 por el
lado de los tubos para cumplir con las especificaciones de presién; en caso de que la
caida de presién fuese mayor de 10 psi, entonces el algoritmo reduce el ndmero de
pasos por el lado de los tubos, y en caso de que el nimero de pasos se encuentre en
el minimo, entonces el algoritmo aumenta el ndmero de tubos en la coraza siempre

y cuando estos no abarquen un didmetro mayor a 48 pulgadas. En caso de que esto
no pudiera suceder, entonces se colocarén dos unidades en paralelo.

3.4, REHERVID ORES
3.4.1. Descripcién del equipo:

Existen dos tipos principales de equipo tubular vaporizador en la industria: calderas e
intercambiadores vaporizadores.

Los intercambiadores vaporizadores no tienen fuego directo y convierten el calor la-
tente o sensible de un fluido en calor latente de vaporizacién de ofro.

Si se usa para suministrar los requerimientos de calor en el fondo de una columna de
destilacién, ya sea que el vapor formado sea vapor de agua o no, se denomina reher
vidor.

En funcién del medio de calentamiento, se pueden presentar los siguientes tipos:

1. Calentamiento mediante vapor (calor latente)

2, Calentamiento mediante agua o condensedo a alta temperatura, En este caso
se transmite calor sensible del medio

3. Calentamiento mediante fluidos témicos estables, no volétiles (calor sensible)

4, Calentamiento mediante gases de combustién.

Los intercambiadores vaporizadores se subdividen a su vez en dos ramas: de circula-
cién forzada, cuando cuentan con un sistema de agitacién externa, tal como una bom
ba, y de circulacién natural cuando no tienen dicho sistema; dentro de esta segunda
rama se encuentran los rehervidores de termosifén y de banco inundado,. Por Gltimo,
estos dos sistemas de circulacién se subdividen en dos partes, en funcién del lado en
que se realiza la vaporizacién, pudiendo ser en el lado de la coraza (con tubos hori
zontables) o por dentro de los tubos (verticales),
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En el presente trabajo Unicamente se encuentran dentro de su estudio los intercambiado-
res vaporizadores de circulacién natural con vaporizacién por el lado de la coraza y
con vaporizacién del lado de los tubos.

Dentro de esta clasificacién se encuentran los siguientes tipos:

A. Rehervidor tipo Kettle
B. Rehervidor horizontal de termosifén
C. Rehervidor vertical de termosifén

A. Rehervidor tipo Kettle:

Se usa cuando se desea obtener altos valores de vaporizacién, permitiéndose un méximo
de 80% en peso, con el objeto de evitar depésitos de substancias que puedan precipi-
tarse y producir incrustaciones. Debido a que el haz de tubos permanece siempre inun
dado, generalmente no se ensucia tan répidamente como los termosifones, y consecuen-
temente puede tolerar mayor proporcién de vaporizacién. Sin embargo, a causa del ta-
mafio de su coraza, este tipo de rehervidor es més caro, especialmente en servicios
donde las condiciones de presién y corrosién requieren un mayor espesor o aleaciones

especiales (fig. 3.4.1.).

Algunas de las ventajas de este equipo, es que es recomendable para vaporizaciones
elevadas, tiene una operacién confiable, mantenimiento relativamente fécil y es equiva
lente a un plato teérico en la vaporizacién. Las desventajas que presenta es que es
un equipo relativamente costoso y voluminoso, inadecuado para vaporizar fluidos incrus=
tantes, tiende a permitir la acumulacién de sélidos en el rehervidor y se tienen trans-
ferencias de calor relativamente bajas, debido al mecanismo de conveccién natural.

B. Termosifones horizontales:

Este tipo de rehervidor no se calcularé en el algoritmo por ser muy parecido al reher-
vidor tipo Kettle, pero es conveniente mencionar ciertos aspectos de éste.

El inconveniente que poseen, consiste en que requieren una cimentacién individual,
por lo que ocupan un espacio relativamente grande, pero por otro lado, se hacen ne-
cesarios cuando se requieren dreas de transferencia elevadas, Las ventajas que presenta
es que se pueden obtener coeficientes de transferencia de calor razonablemente altos,
facil acceso para mantenimiento, d&rea de transferencia altas y es posible manejar me-
dios de calentamiento con caracteristicas incrustantes.

C. Termosifones verticales:

De todos los tipos de rehervidores, éste corresponde al sistema mds econémico, fécil
de soportar, relativamente fécil de limpiar y mds compacto (fig. 3.4.2.).
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En el disefio, es necesario no incurrir en errores tales como:

- altas vaporizaciones

- fluctuaciones en el nivel del liquido debido a un control inadecuado

- disefios basados en coeficientes de transferencia de calor, sin observar
limitaciones de fluxes

- empleo de gradientes de temperatura muy elevados, los que originan
ebullicién de pelicula, y por tanto coeficientes de tronsferencia més
bajos.

La vaporizacién méxima recomendable en este tipo de equipos es de 30% en peso. Los
termosifones verticales normalmente se acoplan directamente a las columnas de destila-
cién, economizando con ellos los requerimientos por concepto de cimentaciones, estruc
turas y espacio requerido. Se pemmite la instalacién de cuatro equipos de este tipo
como méximo por cada columna, lo cual limita la capacidad de drea de transferencia
en estas unidades.

Sistema de alimentacién para rehervidores:

La seleccién de la forma de alimentacién con que va a contar el rehervidor se debe
llevar a cabo antes de establecer el tipo de éste, ya que a partir del primero se basa
la seleccién del segundo. Existen tres tipos de circuito o sistema de alimentacién para
rehervidores de tubo y coraza:

- circuito de termosifén
- circuito de tipo Kettle
- circuito de circulacién forzada

Circuito de termosifén:

El flujo a través de un sistema de termosifén se mantiene por la diferencia en densidad
del liquido que fluya hacia el rehervidor y la mezcla a dos fases que regresa a la to-
rre. Existen tres tipos especificos de circuito termosifén:

a) Circulante (fondos netos). Es un arreglo en el cual el liquido del plato de fondos
fluye a una seccién de acumulacién situada en el fondo de la torre. Parte de este
liquido se toma como producto de fondos, y el flujo restante se alimenta al reher
vidor.

b) De un paso. Este tipo de circuito es un arreglo en el cual el liquido que sale del
plato de fondos de la torre fluye directamente al rehervidor. La fase mixta que sa
le del rehervidor consiste de una fase liquida que es el producto de fondos, y una
fase vapor que pasa a través del plato de fondos. El flujo de alimentacién al reher
vidor es fijodo por el balance térmico de la torre y por el gasto de producto de
fondo .
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c) Preferencial (fondos mixtos). Este sistema es similar al circulante. Por medio de un
bafle colocado en el fondo de la torre se alcanza una cierta separacién entre el
producto de fondos y la alimentacién del rehervidor,

Circuito tipo Kettle:
El circuito tipo Kettle es el caso especial del sistema de un paso.

La separacién entre el producto de fondos y la fase vapor se efectlan dentro del reher
vidor. El fluido que regresa a la torre consiste de vapor, més el liquido arrastrado.

Circuito de circulacién forzada?

El sistema se mantiene por la cabeza de la bomba que suministra la alimentacién al
rehervidor, El equipo puede ser un intercambiador o un calentador a fuego directo.
Asimismo, en este circuito también se tienen los tres tipos de termosifén.

Criterios para la seleccién del tipo de rehervidor:

Debido a que un servicio de vaporizacién para una torre de destilacién dada puede ser
cubierto satisfactoriamente por un rehervidor vertical u horizontal de temmosifén o tipo
Kettle, es necesario mencionar sus aspectos generales, sus ventajas y desventajas, con
el fin de que se consideren en la seleccién de un caso especifico. Los puntos principa
les para este fin son los siguientes:

1.  Transferencia de calor (minima &rea posible)

2,  Aspectos de limitacién de espacio y requerimientos de tuberia para infercone-
xién del equipo

3. Facilidad de mantenimiento

4, Velocidad de incrustacién

5. Tiempo de residencia admisible en el fluido

6.  Estabilidad de operacién

7s Costos de operacién

La seleccién dependeré también de las variables que se tengan fijas, y en buena parte,
del criterio y experiencia del disefiador.
3.4.2. Algoritmo de célculo:

Este algoritmo calcularé el predimensionamiento de un equipo intercambiador vaporiza-
dor y no un disefio completo del equipo. Como resultado de este algoritmo, se obtendrd



el drea de transferencia del intercambiador vaporizador y el costo de equipo en funcién
de esta érea, ademds se obtendrd el consumo de vapor en caso de que €ste se utilice
como medio de calentamiento.

Se tiene la opcién de que el rehervidor a calcular pueda ser de tipo Kettle (vaporiza-
cién por el lado de la coraza) o termosifén vertical (vaporizacién por los tubos). Den
tro del tipo Kettle se tiene la opcién de manejar por el lado de los tubos tanto un
fluido con cambio de fase como uno sin cambio de fase y para cada caso variard el
método de célculo. También se puede utilizar como un generador de vapor en donde
el agua circularia por la coraza a una evaporacién total y en los tubos como medio
de calentamiento cualquiera de las dos opciones anteriores, En el algoritmo cuando se
maneje un fluido con cambio de fase como medio de calentamiento se trataré ya sea
de vapor saturado o sobrecalentado y si fuese un fluido sin cambio de fase podré tratar
se ya sea de un fluido térmico estable o de un gas de combustién a alta presién.

3.4.2.1, Rehervidor tipo Kettle:

El método para calcular los equipos de ebullicién podria ser el uso directo de corre-
laciones para los coeficientes; sin embargo, por medio de pruebas realizadas en plantas
industriales, se observé que el uso de coeficientes de ebullicién no corregidos ocasioné
escases de drea en todas las unidades probadas, oscilando €sta entre 50 y 250%.

Actualmente existen dos tipos de método: uno de ellos es el método de Kem, el cual
aplica restricciones en el disefio de los equipos en bas e a la experiencia sobre los
mismos. El otro tipo de método utiliza modelos semi=empiricos, trabajando més o menos
con las mismas bases del método anterior., En esta clasificacién se cuenta con el méto
do de Palen-Small, B

A. Método de Kern:

Este método, con el fin de considerar el posible bloqueo de vapor, considera una for
ma simple de célculo que produce en forma consistente disefios en el "lado seguro".
Para ello recomienda restringir el coeficiente de ebullicién a 300 Btu/(hr)(pie4)( °F),y
el flux méximo a 12,000 Btu/(hr)(pie2), (Fig. 3.4.3.).

Todas las unidades disefiadas con este método han mostrado un sobredisefio de hasta
140%, con promedio de 61%. Este método no considera los efectos de la geometria

y el tamafio del haz, ya que el uso de un coeficiente de ebullicién méximo cubre tam
bién estos efectos, dado que amayores coeficientes se incrementa el bloqueo de vapor,

B. Método de Palen-Small:

En base a una combinacién de anélisis estadistico y a consideraciones précticas, los
autores obtuvieron la siguiente correlacién:
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BCF = 0.714(p-D3)4+2 x 10 = 5(G)1 /\py)- 0-24 (1.75+ Ln (I/NRV))

donde G es la masa velocidad del vapor a través del espacio entre tubos.

Los resultados obtenidos presentan una buena aproximacién con errores de més o menos
30% como méximo y 18% en promedio. Consecuentemente si se utiliza esta correla-

cién con un factor de seguridad sobre el Grea total del 25% (cuando controla el coefi
ciente de ebullicién), el presente método se puede recomendar para uso general. r-

En los rehervidores tipo Kettle la velocidad del liquido sobre la superficie de transfe-
rencia es muy pequefia. A estas bajas velocidades el coeficiente de pelitvla para ebu
llicién es independiente de la velocidad y sélo depende de la diferencia de tempera=
turas entre la pared del tubo y la temperatura de ebullicién del liquido.

El algoritmo tiene la flexibilidad de poder calcular el coeficiente de ebullicién, ya
sea por el método de Kem o el de Palen-Small y lo hace de la siguiente manera:

Si el intervalo de ebullicién estd dentro de los valores DELTAT/4 a DELTAT/3, el
método de Palen-Small puede dar disefios escasos en drea, por lo cual se recomienda
aplicar el método de Kern o en su defecto introducir el factor de correccién por am-
plio intervalo de ebullicién en la correlacién de Palen=Small. Para intervalos a
DELTAT/3, definitivamente se aplica el método de Kern.

La correlacién de Palen-Small no debe usarse con componentes altamente polares. Pa
ra operaciones con presiones al vacio la correlacién mencionada puede dar resultados

elevados.

C. Criterios de disefio usados en el algoritmo:

C.1. Flux méximo.

Ha sido préctica comin disefiar los rehervidores con una carga de calor méxima de
12,000 Btu/(hr)(pie2). Sin embargo, se ha i'omcdo una posicién més liberal, aceptan-
do generalmente fluxes de 15,000 Bfu/(hr)(ple ) para rehervidores de hldrocarbuno ,con

la excepcién de aquellos que vaporizan cerca de su presién critica, donde el ||m|i'e
de 7,000 es aconsejable.

Es importante tener presente que a mayores fluxes los factores de ensuciamiento son
més criticos, por lo que se deberd tener cuidado en su seleccién.

C.2, Arreglo de tubos.
El arreglo triangular se utiliza cuando no es necesario limpiar manual o mecénicamente

lasuperficie exterior de los tubos, ya que este Gnicamente permite la circulacién de
un solvente por el lado de la coraza, sin desmantelar la unidad.
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El arreglo cuadrangular si’ permite el mantenimiento manual o mecénico, siendo por lo
tanto recomendable cuando se tengan fluidos incrustantes (Fig. 3.3.2.).

C.3. Diferencia de temperaturas pared-fluido.

De 8 F hasta el limite de flux méximo, que normalmente tiene un Ilimite superior de
90°F en hidrocarburos.

C.4. Didmetro del haz de tubos.
De 12 a 48 pulgadas.
C.5. Didmetro del Kettle.

Para estimaciones previas se puede dimensionar el didmetro del Kettle de la siguiente
foma: Para un haz pequefio (menor de 20 plg) se le adiciona 12 plg. y para unidades
grandes es 1,6 veces el diémetro del haz.

C.6. Caidas de presion.

Si el fluido que circula por el lado de los tubos es un fluido con cambio de fase, la
caida de presién se calcularé por un método de caida de presién a dos fases debido a
la friccién de un flujo a contracorriente, que circula por una tuberia horizontal, y
puede ser calculada por una correlacién semiempitrica de Lockhart y Martinelli,

La base de esta correlacién es que la caida de presién a dos fases es igual a la caida
de presidn de una sola fase (cualquiera de las dos) multiplicada por un parémetro que
estd en funcién de las caidas de presién individuales de ambas fases,

Este parémetro se encuentra graficado (fig. 5-51:8)*pero para poder utilizarlo en el pro
grama se obtuvieron las correlaciones de estas curvas. Se fijé6 un valor de caida de
presién permisible de 10,0 |b/p|g2 para cumplir con las especificaciones de presion,en
caso de que la caida de presién fuese mayor a la permisible se procederd a aumentar

el ndmero de tubos en la coraza por medio de una relacién de la caida de presién del
fluido y la pemmisible, se recalcula el érea de transferencia y el diémetro de la cora
za; en caso de que con el nimero de’ tubos calculado el diémetro de la coroza sea
mayor a 48,0 pulgadas. Entonces se calcularén dos unidades en paralelo y asi’ cumpli-
ria con las especificaciones.

Si el fluido a calcular es un fluido sin cambio de fase éntonces se calcularé por el
método de Kern. Este método ya fué explicado en el algoritmo de los intercambiadores
de calor por lo que el método de célculo seré el mismo (4).

* bibliografia



D. Coeficientes individuales de transferencia de calor por el interior de los tubos.

La evaluacién de coeficientes de transferencia de calor del lado de los tubos, en gene-
ral no presenta gran problema, pues correlaciones propuestas por los diversos autores
coinciden bastante bién, ésto se debe a que el fenémeno de transporte de calor por el
interior de los tubos es relativamente simple y puede ser cuantificado de acuerdo a

los fundamentos teéricos.

Para el célculo del coeficiente interior se presentarén dos casos: cuando el fluido que
circule por los tubos sea sin cambio de fase, y el otro caso cuando sea vapor conden-
sante ,

D.1. Fluido sin cambio de fase.

Se utilizardn varias correlaciones dependiendo del tipo de régimen de flujo que se ipre=
sente, es decir: régimen turbulento, transicional y laminar.

- Régimen turbulento (NRE mayor a 10,000)

Las variables que determinen el valor del coeficiente de transferencia de calor
son bésicamente el diGmetro de los tubos, ei gasto y las propiedades fisicas
del fluido que circula por los tubos. La ecuacién que se utilizé para determi
nar este coeficiente fué la Sieder y Tate, ya que proporciona resultados bas—
tante cercanos a los obtenidos en forma directa de equipos de transferencia en
operacién en diversas plantas de proceso.

- Régimen transicional (2100 < NRE < 10,000)

.Las correlaciones existentes para la evaluacién de coeficientes intemos en este
régimen de flujo proporcionan resultados bastante desviados entre si, pues ade-
més de las variables mencionadas en el régimen turbulento, su valor también
depende de la relacién existente entre el diémetro interno de los tubos y la
longitud de éstos, para este caso se utilizé la ecuacién de Sieder y Tate mul-
tiplicada por un factor adimensional JH, este factor se calcula en funcién del
nomero de Reynolds y de la relacién Lt/D4, que es un método gréfico propuesto
por Kern,

- Régimen laminar ( NRE menor a 2100)
La correlacién utilizada fué la siguiente:

Hio = 1.86 (KA/D3) * ((NRE * (CP*MU2/KA)*D4/LT))) /3



D.2. Vapor condensante.

Se utilizan dos correlaciones para el célculo de los coeficientes, una de ellas es la
ecuacién de Boyko-Kruzhilin la cual nos dé el coeficiente de condensacién media
para una corriente con una fraccién de entrada y una fraccidén de salida. La otra
comrelacién es para condensacién en tubos horizontales y es una modificacién del mé
todo de Kern y se conoce como la ecuacién de Nusselt, a

E. Coeficiente externo de ebullicidn:
E.1. Palen Small

Se supone un valor de coeficiente de ebullicién (Hts) y luego se calcula el coeficien
te total de un tubo (Ut). Mediante la ecuacién de Mc Nelly se calcula el coeficien
te de ebullicién de un tubo (Htc). La deduccién de esta ecuacién se basa en la sup;
sicién de que la resistencia principal para la transferencia de calor se encuentra en
una delgada capa del liquido adyocente a la superficie de calentamiento, cuya turbu
lencia es causada por la répida formacién de las burbujas del vapor. Para hidrocarbu
ros, esta correlacién ha dado resultados razonables en la préctica y la ecuacién es Ta
siguiente:

. _UT*DELTAT*CPL 0.69, 144* PTK*KL 0.31, ROL - 1,0 0.33
Htc = 0.225 * (—CIVE ) ( STG ) (— ROV )

Se compara el valor del coeficiente calculado (Htc), con el valor del coeficiente su-
puesto (Hfs) y en caso de que no sean iguales se recalcula hasta que chequen ambos
valores.

A continuacién se calcula la diferencia de temperaturas pared-fluido, y si este valor
fuese menor a 8 °F entonces el coeficiente de ebullicién de un tubo se debe corregir
por conveccién, Si se utiliza este método con una mezcla con amplio rango de ebulli
cién, se debe aplicar el siguiente factor de correccién: o

B g 0.015 (1 -t 2)

Después se calcula el flux méximo de un tubo (QTMAX) y el flux de un tubo (QT),

en caso de que el flux de un tubo tuviera un valor mayor al del flux méximo de un

tubo, entonces se tendria que reducir la temperatura de entrada del fluido caliente

y se recalcula el valor de la DELTAT y se empieza el célculo de nuevo; en caso de
que el valor del flux méximo del tubo sea mayor al del flux de un tubo, entonces el
programa continda y procede a calcular el coeficiente de ebullicién del haz de tubos
(Hh). Este coeficiente se calcula mediante .el coeficiente de ebullicién de un tubo
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multiplicado por un factor de correccién por bloqueo de ‘vapor. Una vez calculado ésto,
se calcula el coeficiente total del haz de tubos (Uh), y mediante este valor se calcula
el flux del haz de tubos (QH) y el flux méximo del equipo (QHMAX). Se hace una
comparacién entre el flux del haz de tubos y el flux méximo del equipo,y en caso de
que el valor del flux del haz de tubos sea mayor al flux méximo se considera la alter-
nativa de modificar la geometria del equipo, aumentando la longitud de los tubos y

por lo tanto se tendré que recalcular todo el equipo.

E.2, Método de Kern

Este método supone un coeficiente de ebullicién (Hts) y mediante este coeficiente calcu
la el coeficiente total de un tubo (Ut),y mediante una correlacién calcula el coeficien
te de ebullicién de un tubo (Htc) y en caso de que ambos valores sean iguales al pro-
grama continua y si no lo fueran entonces se recalcula hasta que ambos valores coinci-
dan. Después se obtiene la diferencia de temperaturas pared-fluido (DTE) y si este valor
es mayor a 14 °F, enfonces el coeficiente de ebullicién del haz de tubos (Hh) serd
igual a 300,00 y se recalcula el coeficiente total (Uh) con este valor, incluyendo el
factor de ensuciamiento. Si el valor de DTE fuese menor a 14°F, entonces el coeficien
te total del haz de tubos toma el valor del coeficiente de ebullicién de un tubo.,

Una vez calculados los coeficientes totales, independientemente del método utilizado

se procede a checar la unidad térmicamente. Se supone un valor de coeficiente de ca-
lor sensible por conveccién (HSS),y luego se calcula el coeficiente total por transferen
cia de calor sensible (HSC) y se compara el coeficiente de conveccién calculado con™ .
el supuesto, en caso de que estos valores fuesen diferentes se recalcula hasta que che-
quen ambos valores; en caso de que los valores hubiesen sido iguales el programa con-
tinua y se procede a calcular la carga témica disponible (QD) del equipo. Se compara
la carga témica disponible con la carga témica requerida (QR), en caso de que la car
ga térmica disponible fuese menor a la carga témica requerida, entonces el equipo estd
escaso de frea y hay que recalcular de nuevo el equipo, esto se hace disminuyendo en
un 10% el flux del equipo y se manda a calcular de nuevo el érea de transferencia del
rehervidor y su predimensionamiento; en caso de que la carga térmica disponible sea
igual a la requerida, la unidad cumpliré con el servicio y si la carga térmica disponi-
ble es mayor a la requerida el equipo est§ sobrado de érea, pero también cumpliré con
el servicio. '

Una vez comprobado que el equipo cumple con el servicio se calcula el diémetro del
Kettle, para esto es necesario calcular la carga de vapor disponible y con esta carga
se podré calcular el espacio que ocupa el vapor, en funcién de este espacio se calcula
el Grea del domo y el érea de la coraza del haz de tubos para darnos una érea total

y con ésta calcular el diémetro del Kettle. Una vez terminado el predimensionamiento
del equipo se procede a calcular el costo de éste, en funcién del drea total de transfe
rencia y de ciertos factores que incluyen tipo de material, presién de operacién y tipo
de rehervidor (25).
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3.4.2.2. Rehervidor tipo termosifén:

En el disefio t¥mico de un rehervidor, es conveniente considerar dos zonas: una de
conveccién, en el cual el liquido alcanza su temperatura de ebullicién mediante
la transferencia de calor sensible y una zona de vaporizacién en donde ocurre el
mecanismo de conveccién a dos fases y el de ebullicién nucleada.

El algoritmo comienza leyendo el valor de la carga témica requerida (QR) que se
necesita conocer como dato y mediante este valor calcula el flujo del medio de
calentamiento que para el termosifén ser4 siempre vapors A continuacién se define

la seleccién de la geometria del equipo y después se calcula el érea de transferencia
de calor mediante la suposicién de un coeficiente total de transferencia (US), que

se selecciona de una tabla, que en funcién de los fluidos que se manejen se toma

el valor del coeficiente. Después se calcula el coeficiente interior por la envolvente
(HO), que se ha fijado en un valor de 1500.0 ya que como se manejard vapor con—
densante libre de aire este valor ya fijado nos da resultados confiables.

Después viene el célculo del coeficiente individual de la fase liquida en la zona de
calor sensible (HL), que se calcula mediante la ecuacién de DITTUS BOELTER para
calentamiento.

En un termosifén vertical la transferencia de calor en la zona de vaporizacién ocurre
mediante los mecanismos de ebullicién nucleada y conveccién a dos fases, predomi-

nando este Gltimo, El coeficiente de ebullicién nucleada (HB) se calcula mediante la
correlacién de Mc Nelly y el coeficiente de conveccién a dos fases (HLG),mediante
la ecuacién de Dengler's,

Esta ecvacién se puede aplicar para la vaporizacién de alcoholes, hidrocarburos y
sistemas aire—agua; la ecuacién esté basada en estudios de ebullicién de equipos de
termosifén vertical y se aplica cuando se utiliza la ecuacién de Dittus Boelter para
el coeficiente individual de la fase liquida. Una vez calculados estos coeficientes,se
procede a calcular el coeficiente individual en la zona de vaporizacién (HVAP),que
es una combinacién de coeficientes,ya que para cualquier punto en la zona de vapo
rizacién existe la contribucién por las dos formas de transferencia, ebullicién nuclea”
da y conveccién a dos fases, por lo que la ecuacién seré de la siguiente forma:

"HVAP = (ALFAP * HB ) + (BETA * HLG )

Las constantes empiricas ALFA (&) y BETA (B) se obtienen a partir de dates experimen
tales. En rehervidores de termosifén vertical, el fenémeno de conveccién a dos fases
predomina; por lo tanto es conveniente asignar a BETA un valor de uno. Para el caso
de la constante ALFA se presentan varios casos ya que si se tiene flujo burbuja, que
se presenta al iniciarse la vaporizacién, lg contribucién por ebullicién nucleada es
méxima, disminuyendo a medida que la presencia de vapor aumenta, Por lo mismo,en



el flujo tipo bala, ALFA toma valores decrecientes desde uno conforme la vaporizacién
transcurre, y llega al régimen o patrén de flujo tipo anular e inclusive al tipo niebla,
donde ALFA toma valores de cero en ambos casos, razén por la cual siempre se preten
de operar a bajas vaporizaciones. Como se presentan estos casos es necesario calcular

el factor de correccién al coeficiente de ebullicién nucleada y esté definida como:

ALFAP = (ALFA1 + ALFA2)/2

donde ALFAl es un factor de correccién para ebullicién nucleada obtenido a las condi
ciones de salida, mientras que ALFA2 es también un factor de correccién de ebullicién
nucleada pero obtenido al 40% de la vaporizacién total (fig. 3.4.4.). Con la ayuda
de este coeficiente se calcula el coeficiente individual del lado de tubos (Hio) y me-
diante este coeficiente se hace el cdlculo del coeficiente total de transferencia y con_
vergencia (UC); una vez determinado su valor se compara con el coeficiente total su-
puesto, en caso de que el coeficiente total calculado sea mayor o igual al supuesto
entonces el equipo cumpliré con el servicio y se calcularé el costo del rehervidor en
funcién del drea de transferencia y de 2 factores; uno de ellos es para el tipo de ma-
terial a utilizar en la fabricacién y el otro para la presién de operacién, ademés in-
volucra un indice, el cudl sirve para actualizar el costo del equipo (25).

Si el coeficiente total calculado es menor al coeficiente total supuesto entonces el
equipo estard escaso en Grea y hay que recalcularlo, para esto se disminuye en un

10% el coeficiente supuesto y se recalcula el 4rea, déndonos como resultado un au-
mento en ésta y se necesita de nuevo hacer todo el procedimiento completo. La caida
de presién por el lado de los tubos no fué calculada debido a que forma parte del
balance hidréulico del termosifén y para nuestros fines solo se requiere un predimensio
namiento y no el disefio completo. La caida de presién por el lado de la envolvente
se puede calcular por el método de Bell cuando sea un fluido sin cambio de fase (pag.
10-25: 8)* '

3.5. MEZCLA Y DERIVACIONES DE CORRIENTES

3.5.1. Descripcién de la subrutina,

Esta subrutina tiene como objeto calcular las propiedades termodinémicas y fisicas de
una corriente de vapor del proceso seleccionado, por medio de un balance de materia
o un balance de energia o ambos. Para nuestros propésitos, se presentan tres casos dis
tintos, dos corrientes que se unen para dar una tercera con las mismas propiedades fi
sicas y termodinémicas, dos corrientes de diferentes propiedades para dar una tercera
y una corriente que se divide para dar dos corrientes con idénticas propiedades que la
primera pero diferentes o iguales flujos de vapor.

* bibliografia
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Para que la subrutina calcule cada una de las posibilidades hay un indice, ITM, que
dependiendo de su valor selecciona cada una de las tres alternativas.

3.5.2. Dos corrientes que se unen con las mismas propiedades para generar una terce
Qe

En este caso lo Gnico que se calcula es la cantidad de vopor de la corriente que se
genera. Unicamente se necesitan los flujos de vapor de las dos corrientes, calculadas
anteriormente por el programa o que hayan sido leidas como datos. '

Este célculo se realiza sumando los flujos de vapor de las dos corrientes que se unen
y el resultado es el flujo de la corriente de salida.

FV(NI) FV(N3)

FV(N2)

P(N1)=P(N2)=P(N3)
T(ND=T(N2)=T(N3)
FV(N3)=FV(NIHFV(N2)

3.5.3. Dos corrientes con diferentes propiedades para generar una tercera.

Se pueden presentar tres casos, liquido saturado, vapor saturado y vapor sobrecalentado,
Para calcular las propiedades de las corrientes, en cada uno de los casos, se tienen
tres indices: ITM1, ITM2 e ITM3, siendo los dos primeros para las corrientes de entrada
y el Gltimo para la corriente generada. Cada uno de los tres indices pueden fomar valo
res de uno o fres, segin sea el tipo de cormriente que se trate, respectivamente con los
casos ya mencionados.

Los datos que se requieren para calcular las propiedades fisicas y termodinémicas de la
tercera corriente (generada) son cantidades de vapor, femperafuru y presién de las dos
corrientes de entrada.

FV(NT) FV(N3)
T(N1), P(N1) T(N3), P( N3 )
FV(N2)
T(N2)
P(N2)
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El procedimiento de célculo para este caso es el siguiente: con la temperatura y pre-
sién de una de las corrientes de entrada se llama a la subrutina de agua para calcu-
lar la entalpia, lo mismo se hace para la otra corriente, y una vez calculadas ambas
entalpias se supone un valor de entalpia para la corriente generada asi’ como la tempe
ratura, con estos Gltimos datos se llama otra vez a la subrutina de agua que devolve-
ré el valor de entalpia de la corriente generada; este dato se compara con la ental-
pia supuesta, si es mayor de T 15.0 Btu/lb, se aumenta o disminuye la temperatura
para volver a llamar a la subrutina de agua, volviéndose a iterar hasta que el valor
coincida con el supuesto.

3.6, TURBINAS
3.6.1, Descripcién del equipo:

Una turbina es un dispositivo que convierte la energia témmica de un fluido (gas o va
por), en energia cinética y a la vez en trabajo mecdnico, segin se expande a través
de ella.

Dependiendo del fluido que se disponga, se utilizaré una turbina de gas o vapor,
una combinacién de ambas turbinas, de tal manera que se pueda obtener la seleccién
" més econdmica posible. ‘

3.6.1.1, Turbinas de vapor

Las turbinas de vapor utilizan el principio de expansién para impulsar un disco rotato-
rio con Glabes, el cual estd acoplado a una flecha a la que transmite potencia.

Donde se utilizan sus servicios es en la generacién de energia eléctrica y para accio=
nar equipos rotatorios tales como bombas y compresores.

Segin el tipo de escape que tienen las turbinas, se clasifican en:

A. Turbinas de contrapresién: disefiadas para que en operacién den escape de vapor
cuya presién sea mayor a la atmosférica.

B. Turbinas condensantes: disefiadas para que den un vapor de escape cuya presién sea
menor a la atmosférica.

C. Turbinas de extraccién e induccién: disefiodas para poder suministrar o extraer va
por a diferentes presiones intermedias,

3.6.1.2, Turbinas de gas

Cuando se utiliza una turbina de gas, puede haber diferentes alternativas que estén en
funcién del gas de escape, una vez que se aproveché la energlo térmica de este. Las
alternativas que se presentan son:
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1) Ciclo simple

Consiste en un compresor que incrementa la presién del aire, después éste - entra
al quemador donde se inyecta el combustible, parte del aire se consume en la
combustién con el objeto de lograr una temperatura de combustién alta y una
mayor eficiencia, enseguida el gas entra a la turbina, efectuando el trabajo re-
querido, y el gas de escape finalmente se desecha a la atmésfera.(fig.3.6.1.2.q).

2) Ciclo regenerativo L

Una manera de aumentar la eficiencia de una turbina de gas de ciclo simple,
seria recapturando parte del calor que contiene el gas de escape y usarlo para
precalentar el aire que sale del compresor, antes de que entre a la cémara de
combustién. Esto se puede hacer afiadiendo un regenerador dentro del ciclo, don
de el regenerador es un intercambiador de tubo y coraza. (fig.3.6.1.2.b).

3) Ciclo combinadc.;

Es cuando se aprovecha el calor del gas de escape para generar vapor y este es
utilizado por una turbina de vapor para el accionamiento de algin equipo para
el proceso (fig. 3.6.1.2.c).

La combinacién del manejo de turbinas de vapor y de turbinas de gas, se ha
comprobado que es una medida préctica y econémica para el manejo de compre-
sores y generadores de potencia,

Los sistemas combinados, usando turbinas de gas como uno de los componentes, se
han aplicado coda vez més para el proceso industrial. La aplicacién correcta del
sistema y la seleccién individual de los componentes puede tener un efecto muy
significativo en el ahorro de energia en las plantas.

3.6.1.3. Descripcién de condensadores de vapor a la descarga de las turbinas.

Los tipos de condensadores son: condensador barométrico y condensador de superficie.
El més empleado para este servicio es el de superficie debido, principalmente, a que
el condensado puede ser aprovechado nuevamente en la caldera o en otro equipo, sin

necesidad de tratamiento alguno.

Un condensador de tipo indirecto o de superficie es un aparato tubular constituido
de coraza y tubos.

Las partes de que consta un condensador de superficie son:
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Entroda de vapor o domo
Extraccién del aire-vapor
Salida del condensado
Entrada del agua

Salida del agua

Cajas de agua

Cubiertas o tapas de agua
Carcaza del condensador
Pozo caliente

10. Placas o espejos de tubos
11. Tubos

12. Placas soporte de tubos
13. Registros de hombre

14, Junta de expansién

NV ONO-O A WN —
. . .

(Estas partes se pueden ver en la fig.3.6.1.3.A. y el condensador barométrico en la
fig. 3.6.1.3.B.). »

El domo recibe el vapor de la turbina, este vapor es condensado en los haces de tubos.
El condensado es extraido por una bomba que lo envia al sistema de calentamiento de
agua.

El objetivo de las cajas de agua es recibir, dirigir y distribuir el agua de circulacién
para mantener al minimo las pérdidas de presién.

El pozo es un depésito importante de agua, el cudl debe tener un volimen para almace
nar a la méxima carga durante un periodo de 1 a 5 minutos. La velocidad de salida del
agua se disefia para un méximo de 1.2 mt/seg., considerando el NPSH de las bombas.

Los parémetros principales que hay que fomar en consideracién son:

1.  Vacio de disefio del condensador: estd relacionado con las curvas de carga; tem-
peratura del medio ambiente y temperatura del medio de enfriamiento.

2, Nomero de pasos: cuando se dispone de grandes cantidades de agua se instala el
condensador de un paso, pero si existen limitaciones, es conveniente utilizar el
de dos pasos, que es el més usual.

3. Diémetro de los tubos: los didmetros pequefios mejoran los coeficientes, pero los
diémetros mayores evitan mejor el ensuciamiento y disminuyen la potencia eléctri
ca necesaria. En general, se utilizan tamafios menores de 3/4" en condensadores,
hasta 1500 M2. y de 3/4", 7/8", 1", en mayores tamafios.El calibre més utili-
zado es el No. 18.

4,  longitud de tubos: si no hay limite de espacio, los recomendados son de 22 a
26 pies.
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5.  Material de los tubos: normalmente cuando se dispone de agua dulce, se usan fu_
bos de Admiralty (aleacién 70% de cobre ,29% de zinc y 1% de estafio). Para
aguas solubles y saladas, latén aluminio. Cuando se tiene agua con gran acidéz,
cobre-niquel y si se tienen compuestos de desperdicios de minas disueltas en agua,
acero inoxidable (304 y 316).

6. Velocidad del agua: lo més usual son velocidades de 1.85 a 2.44 m/seg. (6 a 8
pies/seg.).

7. Factor de limpieza: oscila generalmente entre 85 al 95%, esto se debe a la posi-
bilidad de incrustaciones, las cuales pueden originar disminucién de la capacidad
del condensador.

3.6.2, Descripcién del Algoritmo de Turbinas

Lo que calcula este algoritmo es el consumo de vapor, el costo de la turbina de vapor
y el costo del condensador, en caso de que sea utilizado, o bien el flujo de gas y el

costo de la turbina de gas.

Para que cualquiera de estas altemativas sean calculadas, se tiene el indice ITG, el
cudl, dependiendo de lo que se quiera calcular, es el valor que se le asigna.

Si lo que se va a utilizar es una turbina de vapor, los datos de temperatura y presién
de entrada y salida del vapor los da el programa principal y con estos se llama a la sub
rutina de propiedades del agua para que nos regrese las propiedades de entrada y salida
de ese vapor. Otros datos necesarios para esta opcién son las eficiencia politrépica y la
potencia (flecha o kilowatts), todo esto para la turbina de vapor. Ahora bién, si se tie
ne un condensador de superficie unido a esta turbina, requiere del flujo y de la fempe
ratura del vapor que sale de la turbina y entra al condensodor estos datos son colculc
dos y transferidos a la seccién del condensodor; también necesita los datos del ndmero
de pasos, la longitud del tubo y la velocided del agua.

Teniendo las propiedades del vapor de entrada y de salida a la turbina se hace una com
paracién entre las entropias de entrada y salida para saber si el vapor de salida lleva al
gin porciento de liquido o né. En caso de que no tenga liquido se puede calcular la —
diferencia de entalpias. Si por el contrario se vié que si’ contiene liquido, el vapor de
salida, se procede a suponer un porciento de liquido y se calcula otra entropia y se com
para con la entropia de sobrecalentamiento hasta encontrar el porciento de liquido real —
que contiene el vapor de salida.

Una vez logrado &sto,se puede calcular la entalpia de salida y la diferencia de entalpias
o sea el trabajo efectuado por la turbina. Después se tiene el indice ITU, el cudl depen
diendo si se tienen de datos BHP o Kilowatts (flecha o turbogenerador), es el valor que —
se le asigna.
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Con los datos de flujo de vapor y la temperatura de salida del vapor, se inicia el pre
dimensionamiento del condensador de superficie. El método que se utiliza para hacer
este predimensionamiento es el de Allis Chalmers, el cual es un método de célculo que
se ha utilizado con buenos resultados (32).

En el método de Allis Chalmers se calcula un factor el cual esté en funcién de la
temperatura del agua, el ndmero de pasos, diégmetro y calibre del tubo, longitud de
los tubos, velocidad del agua, factor de limpieza y material del tubo. Este factor se
utiliza para calcular el aumento de la temperatura del agua y la temperatura diferen-
cial, Esta temperatura diferencial debe tener un valor minimo de 5 °F, en caso de
que sea menor se debe modificar esta temperatura diferencial disminuyendo la tempera-
tura de salida del agua, o modificando la velocidad del agua, longitud y/o didmetro
del tubo,.y nUmero de pasos,

Los siguientes cédlculos son de sustitucién. Para calcular la superficie requerida del con
densador se incluye una constante que es obtenida de tablas y que estd en funcién del
nimero de pasos, el diGmetro del tubo y el BWG,

Para el cdlculo del némero de tubos se necesita el &rea del tubo por pié lineal, el
cual esté en funcién del didmetro del tubo y el BWG.,

El coeficiente corregido se obtiene en funcién de un coeficiente bésico, un factor de
correccién de la temperatura de entrada del agua, un factor de correccién del material
y el espesor, y un factor de limpieza.

La caida de presién se obtiene a partir de métodos convencionales.

Para calcular el costo del condensador, primero se calcula un costo base que estd en
funcién de la superficie del condensador y después se calcula el costo del condensador,
el cuél estd en funcién del factor del tipo de equipo, factor de presién, factor del
material y el factor de actualizacién.

Ahora bién, en caso de que sea la otra alternativa la que se quiere tratar, o-sea uti_
lizar una turbina de gas, lo primero que va a suceder es que por medio del indice
ITG nos mandaré a diferentes ecuaciones, dependiendo de los datos con que se cuente
y del tipo de ciclo que se desea calcular,

Los datos que se pueden tener son la relacién de presiones y el flujo de gas.Estos da-
tos son utilizados en las ecuaciones para ciclo simple o ciclo regenerativo.

El siguiente paso es el célculo de la potencia requerida, El mismo indice ITU se usa

para escoger la ecuacién que se utilizard en funcién de los BHP & Kilowatts, segin se
requiera,
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Después se calcula el consumo unitario de calor por cada BHP, en funcién de la poten
cia de la turbina (14). r

El flujo de gas es obtenido en funcién del flujo de calor y del poder calorifico bajo.
Finalmente, se obtiene el costo de la turbina de gas en funcién de los BHP totales.

3.7. EYECTORES
3.7.1. Descripcién del equipo

Es un dispositivo donde la cantidad de movimientos y la energia cinética de una corrien
te fluida a alta velocidad es aprovechada para comprimir una segunda de gas o de vapor
de un sistema,

Un eyector se puede utilizar para bombear gases y vapores de un sistema y crear vacio,
como por ejemplo, en todo tipo de destilodores, desaereadores, evaporadores, cristaliza_
dores, refrigeracién de vapor, secadores, deshidratadores, filtros y vacio en mezcla de
metales, entre otros.

Pueden operar como bombas de transferencia y mezcla; en el bombeo de liquidos se usan
para agitar, mezclar o medir soluciones liquidas; en sistemas de translacién neumética
sirve para dividir sélidos, induce flujos de gases en depésitos y conductos; en calefaccién
y acondicionador de aire se usa en una corriente de aire a presién alta para producir
circulacién de aire secundario; en motores de aviacién para la expulsién de gases.

En general, la aplicacién més comin es que entra una corriente de gas a una presién
menor que la atmosférica y descarga la mezcla del gas de entrada y el fluido motriz
a una presién ligeramente mayor que la atmosférica.

Ventajas que presentan los eyectores con respecto a otros equipos que puedan dar el mis
mo servicio.

Construccién resistente y simple, capacidad para manejar grandes volGmenes de gases
con equipos relativamente pequefios, operacién simple, generalmente son més baratos en
inversién inicial y en los costos de mantenimiento, cuando existen condiciones de corro-
sién y erosién son mds adecuados,

Las partes principales del equipo son:

A. Caja motriz, (fig. 3.7.3.)
Es donde se alimenta el fluido motriz a una presién alta y una velocidad baja.

B. Tobera convergente-divergente.
En esta seccién se acelera el fluido motriz, aumentado su velocidad.
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C. Cémara de succién,
El fluido impulsado es llevado a la regién de baja presién-alta velocidad que
causa que el fluido secundario entre y se mezcle con el impulsado. Durante
la mezcla, el fluido secundario es acelerado y el otro retardado.

En el disefio de eyectores se usan muchas relaciones empiricas debido a la naturaleza
compleja de las condiciones reales y de la dependencia de las pérdidas por friccién
en el disefio mecénico, es por lo que esta seccién depende de quienes lo fabrican,

La tobera y el difusor son los puntos criticos para el disefio y mantenimiento. Mien-
tras el disefio de la tobera es casi directo, el del difusor es la base del disefio del
eyector.

En el mantenimiento las unicas partes que se desgastan son el difusor y la tobera,
debido a la alta velocidad que hay a través de ellos. (fig.3.7.2.).

La posicién relativa de la tobera a la entrada del difusor tiene efecto en la curva
de funcionamiento. La distancia real a la cual se puede mover la tobera estd limi-
tada por la construccién de la unidad.

En la fig.(3.7.1,) las lineas sélidas representan el funcionamiento normal de una
unidad.

Las lineas punteadas representan el funcionamiento si se movié la tobera hacia atrés,
esto trae como consecuencia un aumento en la capacidad a una presién de succién

dada, mientras se disminuye la presién de descarga.

El efecto de mover la tobera hacia adelante estd representado en la figura por las
curvas con linea punteada y puntos.

A una cierta presién de succién, la capacidad decrece y la presién de descarga au-
menta,

Dependiendo del funcionamiento de la unidad existente y el cambio que se deseq,se
podré decidir en qué direccién se debe mover la tobera.

Frecuentemente los sistemas de eyectores son armados como unidades empacadas por lo

Y po
que los usuarios solo tienen que hacer cinco conexiones: entrada y salida del vapor,
entrada y salida del ogua, y el desagld.

3.7.2, Algoritmo para eyectores de vapor motriz

Este al goritmo nos d& como resultado el consumo de vapor, el consumo de agua y el
costo del eyector.
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De acverdo a la informacién publicada en la literatura (30), para las presiones de suc
cién requeridas en estos equipos, se emplean comunmente tres etapas de eyectores con
dos intercondensadores y un condensador posterior.

Lo primero que efectua el algoritmo es una suma total de la carga que podria ser aire,
vapores de agua y/o vapores orgénicos, después calcular el nimero de moles que est4"
en funcién de los diferentes pesos moleculares (si es que hay diferentes componentes) y
por Gltimo, calcular el peso molecular promedio.

El aire equivalente se obtiene en funcién del peso molecular promedio calculado y de
la temperatura de la carga (fig. 3.7.4.). -

Del porciento de no condensables depende la ecuacién que se utilizaré para la relacién
de vapor/aire y la relacién de agua/aire (fig.3.7.5.), después con estos datos se calcu
la el consumo de vapor y el consumo de agua.

Para calcular el costo del eyector, se recurrié a un articulo (37) donde el precio del
equipo estd en funcién de la carga de aire equivalente y de la presién de succién.

Al resultado de la gréfica se le hacen ciertas modificaciones en funcién del material
del cual esté construido y de la inclusién de un intercondensador.
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"URBII;A DE VAPOR PARA BQ''BA, PLANTA DEST, CONRINARA, SCCC. AL VACIO, TVBelula

3 ALANCE TER"ICHNH

VAPQR : ENTRACA SaLIna
TEMPFRATURA (F) 500,00 260,00
PRESTION(PSI) 150,09 30,00
CFLTALPTA(BTU/LR) 1280,11 1136,52

CARACTERISTICAS Ot L A TURDBI v A

EFICIENCIA= 0,70
POTEICIA REQUERIDA= 485,72 IHP
FRACCINH DE LINUICN=0,000

CONSU''Q DE VaAPOR= 20351 LRAS/HR

COSTN DE LA TURBINA= 190849,95 H_N,



‘URBTINA DE VAPOR PARA BOMBA, PLANTA H,D,I,, SECCION PESADODS, TVB=903

B ALANCE TERMICDO

VAPQR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) ' 500,00 260,00
PRESION(PST) 150,090 30,00
ENTALPTA(BTU/LR) 1280,11 1186,52

CARACTERISTICAS D E L & TURDBIINA

EFICIENCIA= 0,70
PFOTENCIA REQAUERIDA= 221,71 3HP
FRACCINI DF LINUIDD=0,000

CONSUMC DE VaPOR= 9289 LBS/HR

COSTO DE LA TURRBRINA= 115760,50 H,N,



- URBiAa DL VAFOR PARA 80MBA, PLANTA H,D.1l., SECCION PEGADODS, TVB=932

BRALANCE TERMTICO

VAPOR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) . 500,00 260,00

PRESION(PSI) 150,00 30,00
ENTALPTACBTU/LR) 1280,11 1186,52

CARACTERISTICAS D E L A TURBI WA

EFICIENCIA= 0,70
POTENCIA REQUERIDA= 2.98 BHP
FRACCION DE LIAUIDO=0,000

CONSU"C DE VAPOR=z 124 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINA= 53548,.,44 M N,



URRTi& DE VAPOR PARA 30'EA, OLANTA ii,..le., SFCCICN FE3AD03.  TyRe=cyl

3 4L ANMCE reeso 100

YAPQR EMTRADA SALICA
TEMPERATURA (F) 530,400 2ou,.N)

PRESIN'I(PS3I) 150,29 30,00
FUTALPTIACSTL/LY) 1280,11 1186,52

CARACTERISTICOEES ot L A TJR S WA
EFICIENCIAE 0,70
PRTENCIA REQUERICA= 481,48 5HP
FRalCINM DE LIAUICN=0,900
CONSJU™Q DE VaPORs - 20174 LBS/HR

COSTO NE LA TURBINAS 183044, 11 MN,



PRI'iA DE VAPOR PARA By'iA, PLANTA H,U,1,s SECCICM LIGFROS, TYyR=2(3

3 AL ANCE TE=»1CD
JAPJR FHTRACA SALICA
TE"PERATURA (F) S0, 26,090
PREZIDN(PST) 150,004 30,00
ELTALPTA(3TU/LB) 12A0,11 11536,%2
CARAaCcTIR”RISTICAS J < L & TUR O I A

EFICIELCTIAZ 2,70
POTS.CiA 2WSYERICAS 225,38 UKP
FRACCINY OF LIWIDN=0,2N0

CO5SU'C CF VAPQOR= Q4d3 LBS/HR

£JISTD DE LA TurPmrINAZ 11¢804,51 1, 1,



"URBTHA DE VAPOR PARA BQOMBA, PLANTA H,D.I.s SECCION LIGEROS,  TVB=802

R ALANTCE TERMICO

VAPQR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 500,00 260,00

PRESTON(PST) 150,00 30,00
ENTALPTACBTU/LR) 1280,11 1186,52

CARACTCECRISTICAS Dt L A TURBINA

EFICIENCIAs 0,70
POTENCIA REQUERIDAS ~ 6,07 3HP
FRACCION DE LINUIDO=0,009

CONSU"0 DE VAPOR= - 254 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINA=z 54427,85 MM,



PURELNA UL VAFUR Fanrk NDUTMDARs FLANIA Raleler JELLIUN L TLERUYD, rynesyl

BALANCE TEPMICO

VAPQR _ ENTRADA - SALIDA

TEMPERATURA (F) 500,00 260,00
PRESTON(PSI) 150,00 30,00

ENTALPTIA(BTU/LB) 1260,11 1186,52

CARACTERISTICAS Ot LA TURDB I . A

EFICIENCIA= 0,70 |
PNTENCIA REQUERIDAZ 629,29 BHP
FRACCINN DE LINUIDO=0,000

CONSUMO DE VAPORs 26la7 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAs 231682,60 M N,



FURRINA DE VAPOR'PARA'cuHPRESon; PLANTA HIDRODESULFURAROPA DE MAFTAS, TVE=301

AALANCE TEPVYICO

VAP{R ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 00,00 260,00
PRESICH(PSI) - 150,0v 30,00

EUTALPIAC(BTU/ZLR) 1280,11 1186.52

A5 DE LA TURBI A

14

CARACTERISTIC

EFICIENCIA=S 0,70

POTENCIA REQUERIDA= 342,09 [5HP
FRACCION DF LINUIDO=0,000
CONSUMQ DF VAPOR= 14333 LBS/HR

€0STO DE LA TURBINA= 149997,57 M N,



*URBIHA NE VAPOR PARA- CO'PRESOR, PLANTA H,D,T1,, SECC, LIGERUS,  TV¥C=Ryl

BaLANCE TERHMICO

VARQPRP Y ENTRACA SALIDA
TEMPERATURA (F) 500,00 260,00

PRESION(PSI) . 150,00 | 30,00, ,
EOTALPTACITU/ZLR) . 1289,.11 1186,52

CARACTERISTICAS DE LA TURBIIA

EFICIENCIAS 0,79
POTENCIA REQUERTCAS 595,36 3HP
FRACCINN DE LIAUILN=0,000

CPNSUMU DE VAPORS= 24945  LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAZ  222031,97 M,N,



FURBINA NE VAPOR PARA COMPRESOR, PLANTA DEST. COMB,, SECC, AL VACIO, TVC=101%

RALANCE TEPMICO

IR7LIL " ENTRADA  SALIDS
TEMPERATURA (F) 500,00 260,00
PRESTUN(P3T) 150,00 30,00

EWTALPTACBTU/ZLB) ~  1280.11  1186,52

CARACTERISTICAS DE LA TURBTIUNA

_ EFICIENCTIAS 0,70
POTENCIA REAUERIDA= 446,07 3HP
FRACCION DE LINUIDN=0,000

CONSU'0 DE VAPORs 18690 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAz  179571.14 M\,



"URBINA"DE VAPOR PARA COMPRESOR, PLANTA DEST, COMB,, SECC, AL VACIO,

BALANCE TERMICO.

VAPOR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 00,00 260,00
- PRESION(PSI) 150,00 30,00

ENTALPIA(BTU/LB) 1260,11 1186,52

CARACTERISTICAS DE LA TURBIINA

EFICIENCIA= 0,70
POTENCIA REQUERIDAS 446,07 BHP
FRACCINN DE LIOUIDD=0,000

CONSUMO DE VAPOR= 18690 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAs 179571,14 M,N,

TVC=1014



"URRTIA NE TVAPOR PARA. CQ''PRESOR, PLANTA ,D.1. 3ECCION PESADOS., TVC=9y1

RALANCE TEPRPMICOH

VAPQPR ENTRADA SALIDA o
TEMPERATHRA (F) 500,00 260,00 '
PRESTQU(PST) 150,0v 30,00

ENTALPTACBTU/LR) 1280,11  1186,52

CARACTERISTICAS DE L oa TURB I A

EFICIENCIA= (3,70
POTENCIA REQUERIDA=1387,78 BHP
FRACCIO! DE LINUIDD=0,000

CONSUMD CE VAPORE 58148 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAz  447410.83 M_N,



ULt UL YAT UM FANA LY WML oUrs, FRMV A FLEWE TAYUIRA UL {AF 1 AI, Y™ /Y

A ALANCE TERMICDO

VAPOR ENTRADA SALICA
TEMPERATURA (F) 500,90 260,00

PRE3TON(P3I) 150,0. 30,00
EHTALPIA(BTU/LS) 1280,11 1186,52

CARACTERISTICAS b E L A TURBTI i A

EFICIFNCIA= (,T70
POTENCIA PEAUCRIDA=1470.35 IHP
FRACCING DE LIAUIDNS0,000

CONSUG DE VAPDRs @le03d LBS/HR

CQOSTO DE LA TURBINAzZ 470896,92 M.N,



URUOLI{A U VYATURN FARA LJTITFREIUN,, FLANVIA Lyt UnAs VL HARF 1T RAI, I ¥ Ta VA

BRALANCE TERMICO

VAPQP ; ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) : 500,00 260,00
PRESTON(PSI) 150,00 30,00
ENTALPTA(BTU/LR) 1280,11 1186,52

CARACTERISTICAS D E L A TURBTI WA

EFICIENCIA= 0,70
POTENCIA REQUERIDA=2232.,38 BHP
FRACCINN DE LINUID0=0,000

CONSUMQ DE VAPORz 93537 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAz  687630,75 M,N,



- SISTEMA DF EYFCTORES, ' DESTILACTON COMBINADA, SECC. AL VACIO, EY=}0{

CARGA DEL EYECTOR

NO COMDENSABLES CONDENSABLES
FLUIDO . AIRE .~ HIDROCARBUROS VAPOR
FLUJOCLBS/HR) ~.° 25§7,00 590,00 - 1200,00

PESO MOLECULAR .7 '/ 29,00 o 300,00 18,00
CARACTERISTICAS DEL EYERDTRER
CONSUMO DE AGUA= 2022.18
T.ENTRADA DEL AGUA= 90,00
RELACION AGUA=AIRES 0,4491
RELACION VAPOR=AIREa 3,0494

CONSUMO DE VAPOR EN EL EYECTOR= 12314 LBS/HR

COSTO DEL SISTEMA DE EYECTORESE 790724,58 M,N,



PEMERVIDOR DEL SEGUNDO FRACCIOHADOR, - REMER=508
R ALANCE TERMICO

CARGA TERMICA= 741000,00 RTU/HR

TUBQS CQRAZA
T.ENTRADAC F) 500,00 219,09
T.SALIDA ( F) 353,00 331.9¢C

FLUJOCLRS/HR) 780.34 10875 ,00

CARACTERISTICAS beL RERKERV]IUOR

LADG DE TUBGS

HCPE 1,00 NTz 31.46 DELTAP=  0,0000

D1z 0,75 LT= 10,00 DP2F= 0,10842
PPz 1,00 NP2 2,00 HKIO= 1500,00

LADGC CORAZA-EBULLICION

T2 131974.69 UT® 165,99 - DK=20,82

ATMAXZ 124529,75. UH= 145,08 pc= 7,85
QM= 12214,53 US= 41,88 RD=z 0,004u0
QHMAX= 51888.13 HSC= 5%1,97 NC= 754247 .04

AREA DEL REHERVIDOR KETTLEs = 61,75 F7T2

COSTO DEL RCHERVIDOR KETTLE= 124810,68 M,N,



C-A

R

A AL A

CARGA TERMICA=

T.ENTPADAC F)
T.SALIUA ( F)
FILUJO(LRS/HR)

NCE

Q400
TUB

50
35

T £

00,00
0s
0,J0

3.u0
989,91

&dL-TERI ST 1 CRE 2 &

LADO DE TUBUS

HCP= 1,00 HTz 39,70
D= 0,75 LT= 10,00

pp= 1,00 NP2 2,00

Rw T g0

BTU/HR
CORAZ2

295,00
314,00
14542,00

L RERERTIZLLR

DELTAP=  0,0000
DP2F= 0,10842
HIC= 1500,00

LADO CORAZA-EBULLICION

ATs 16793,82
ATHAXE 134130,29
QHz 14793,80
QHMAXE  49621,16

UTe
UH=Z
USs
HSC=

152,89
134,68
42,49
55.12

AREA DEL REHERVIDOR KETTLE=

COSTO DEL REHEPVIDOR. KETTLE=

Dk=21,2¢

DC= 8,67

RC=z 0,00470

QC=  1158847,4d5

78,33 FT2

131431,25 M,N,



-NOTA--E EEHERV DOR TENDRA JUE SER CALCLLADO PARA
EBULLICION DE PELT ULA

BALANCE TERMICDO

CARGA TERMICA=210600000,00 BTU/HR

TUBOS CORAZA
T.ENTPADA( F) 500,00 265,00
T.SALIDA ( F) 353,00 206,70
FLUJO(LRS/HR) 11162,77 421094,00

CARACTERISTICAS DEL PEHERVIDOR

LADO DE TUBQS

NCPs3 1,00 NT2173,07 ¢ DELTAR3 = 90,0000

Di= 0,75 LT= 30,00 DP2F= 2,u5144
PP2 1,00 ‘NP2, 2,00 K102 1500,90

LADO CORAZA=EBULLICION

0Tz 28946,95 UT= 194,24 ¢ | . DK=2:0,00 .
QTMAXE 121656,57 - UHEZ 160,02 - ' DC*16,57
" QHs 23847.25 US® 0,00 - © © Rp2:0,00400

QHMAX3  21610,92 HSC® 0,00 ~ aps 0,00

AREA DEL REHERVIDOR KETTLE=s 883,33 FT2

COSTO DEL REMERVIDOR KETTLE=  590258.24 M,N,



CALENTADQR DE FANDOS DE TORRE FRACCIONADORA, ' PLANTA'H.D.T. 'SECC. PEG. CED=902

8B ALANCE TERMICEC

CARGA TERMICA= ,25400000£+08 ‘BTU/HR

FLUIDO GASES

~HORUBHLL s hregicurg R d e
ehe EEIREER ¢ Fg d48+30 SITHRY

CALOR ABSORBIR0" (BTU/HR 2ul3dteTE+08 &

~NOTA=e: ESTE CALENTADOR. UNICAMENTE TRABAJA CON ZONA DE
St R T 2 LS o T R T LR O LA L e AT

CHRACYERIS T I 00A% DEL CALENTADOR
' HORNO 1ER BANCO 2D0 BANCO

D. DE TUBOS (PL! 445 0. 0,0
COEF, TOTAL (ﬂTUﬁaEeSIETIEE dles 8 88 ‘8:88
GEOMETRIA DEL HORNO?$
Lonc. oe"¥iaBas 33:%3 giEg num TUBHSE %?Z%% FRES
VOLUMEN= 1263B.44 PIES 3.

GASTO DE COMBUSTIBLES 2454,11 LBS/HR

COSTO DEL CALENTADOR= 3447632.,28 'M,N,



CALELTADOR DL CARGA AL REACTOR, PLANTA M,C.I. SECCICM PESADUS, CFM=90{
B AL AUNCUCE T R 1Y I COC
CARGA TERMICA= ,34030000E+08 BTL/KR
FLUIDG GASES
«HQRNO:
r;Mp ENTRADA ¢ F; 592,00 g A
£8, SALIDA ( F £ 2:00 1547294
CALOR ABSORBIDO (BTU/HR)  ,31330863E+08
=10 £ LENTADOR UMICAYENTE TRABAJA CON ZONA OE
3 gu Erlc?guc?h Es OF APRox?HiDAMEMTE BEL 60%,
CARACTERISTICAS DEL CALENTADOCR
' HORNQ {ER RANCO 2D0 BANCO
0. DE 18823 52 S§ 2093'32 200 280
COEF, TOTAL (BTU/HE.SIa. F * d.00 3230
GEOMETRIA DEL HORNOS _
one. oty BB BiES L HEHD 38 I
i o a O - °
OLURERS 15038138 PIER 3. o
GASTO DE COMBUSTIBLE=  3345,89 LRS/HR
CNSTU DEL CALENTADORS 4463756.04 M,N,



LCALLINTAVUUF Ve FUNKNUUS JE TURKLD FPRELLVIUNYAUURA, FaBRiHIA RaUUgaley YEWLe Ribe LIWU=TDVC

B AL ANCE TERMICO

CARGA TERMICA=3 _,2540)000E+08 BTU/KP

FLUIDO GASES
‘HORNO.
SETRE ST DS R
CALOR A Sonéxgn (RTU HR} .2412 YeTceoe 4
“HATARE 5RTE GANEHTC PR Y R AN TR BRI G o RENTROBR PE ox,

¢ AR*ASE T'E'R I'8 7T-T LA’ DEL CALENTADOR
HORNOQ 1ER BANCO 200 BANCO

P OF Igbgs 22 g} 2773'?0 8'80 8'80
COCF, TOTAL (BTU/HS.SIa. F ' 0400 0400
GEOMETRIA DEL H4ORNO:
JRAS 2.72 P ANCHOS 18.22 PIFs5
LONG, DE |PL1J"“=s’Os= 3328 P{Eg NUM TUgES= 71.90 °
MEN=z 12648,.44 PIES 3,

GASTO DE COMBUSTIBLE= 2454,11 LBS/MR

CNSTO DEL CALENTADQORs 3447632.28 MM,



8ALANCE TERMICGO

CARGA TERMICA= ,34630000E+08 BTL/HR

FLUIDO GASES
-HORNOS
e TR (B wba T
- [ °
CALOP ABSQORBIDO csfu5HR3 31285503 +08

HR01aci5RT" SOLER] ?gnc?XIEéMSETEPQSQ?QiSAﬁ‘QT 98%;“%9%.-

CARACTERIESTICAS DEL CALENTADOR
E HORMNQ 1ER BANCO 2P0 BANCO

\ L. DE TUBOS sPLG 4,3, - Va0 040
e AREAS PI2 2998,22 0.0 0,09
COLF, TOTAL (8TU/HR.PI2, F B T T— J0 .. 0.00

GEOMETRIA DEL HORNQ: a4, RS
~LonG, pe P8 32253 giE? , num PUBHSE 20'33 [1ES
voLuM 15638:88 PIES 3.. =

mox

A
S
N

CE-4

GASTO DE COMBUSTIBLEz  3345,89  LBS/HR

COSTO DEL CALENTADQRS 0063756.OU‘_M,N,



BALANCE k-] ee
CARGA TERMICA= ,20124000E+09 BTU/HR

FLUIDO GASES

=HORNO ¢

TEMP, ENTRADA ( F 3 916,20 oF

EP, SALIDA ( F xogo 00 1%? .5
CALOR ABSORBIDO (BTU/HR% «16133375E+09 é

~1ER, BANGQ °ENi328§‘ F 876.90 1575.91

CALOR Ag§355180L¥8$U§H§i .92393&a95+oe e
«NOTA==« EN ESTE CALENTADDR TODA LA CORRIENTE DE pPROCESQ SE
CRR AT sl Pekig "B 30 abrofRih Bk aslhol BE Chhctess

CARACTERISTICAS DEL CALENTADOR
HORNOQ 1ER BANCO 2D0 BANCO

D. DE TUBODS (P 4, By 040
p : D4
COEF, TOTAL (BTU?zgfglg.&gi 1ao1s.ga 2585:23 8:38-
GEOMETRIA DEL HORNO3
LONG,. DEA*BgSQ: 2%:%3 3153 NUM %ﬁﬁBgi 233163 RS
VOLU“EN=324811.89 PIES 3.
GASTO DE COMBUSTIBLES 17412.07 LBS/HR

COSTQ DEL CALENTADQR= 25%507776.99 M,N,



TALENTANUP A FUEGO NIRECTO NE FONDOS DE TORRE DESBUTANIZADORA, (CFD=30C

4 ALANTCE TERUJICO
CARGA TERMICAZ ,16605675E+408 BTU/KR
FLUIDGC GASLS
«HQORO
‘TEMP, ENTRADA ( F) 5%5 00 T hof
YeuB, "SALIDA (_Fg 550200 1488024
CALOR ABSORBIDO (BTU/HR .155)9582E+0¢8
«!1)TA== ESTE CALENTADOR UNICAMENTE TRABAJA CCN EDNA UF
R4DIACION. SU EFICIENCIA ES DE APROXIMADAMENTE DLL 60%,
CARACTERISTICAS DEL CALENTADOR
wry ' ~ HORNJ ~ 1EP BANCO 2P0 BANCO
AREAS 2P133 177&,37 0.00 0,00
COEF,., TOTAL (BTU/HR.PI2. F) 200 0.00
GEOMETRIA DEL HORNO:
: ' A !.JRA: 1“.2“ PIES ‘ ANCHOS 11.74 PIES
LONG, DF »6808: 33.30 DIEs NUM Tugog= : ue.go'
VOLUMEN=z 559%%,84 PIES 3. -
GASTO LE COMBUSTIBLE= . 1604,41 LBS/HR

CNSTU DEL CALENTADQRS

2370102,18 M,



WLedpAabUR DE- CAFLA AL REALJUR.  HIUFUULOULFURADURA UE NAFTAG,  LFU=OVI

BALANCE TERNMNICGC

CARGA TERMICA= ,4141S5000E+08 BTU/ER

FLUIDO GASLS
oM R”O.
T EUIMBL (L smhar Ty
CALOR & SoRB1ID0 csruzqu .378932175+oa ;
-' TA=e ESTE CALENTADOR UJICAMENTE TRAZAJA CCN ZONA DFE
DIA IOJ. gu EFICIENCIA ES DOF APPUX?HiDA”ENTE DEL 60%.

CARACTERISTICAS DEL CALENTADAOR
HORNQO 1ER BANCO 200 BANLCO-

0. DE TUBOS (PLG 4,5 0.0 0.0
AREAE EPIgz 3197.39 0.00 0,00
COEF., TOTAL (ATU/HR.PIa. 0:00 0200
GEOMETRIA DEL HORNQ:
URAS 24,89 P ANCHOS 22,39 PlE:
LONG. DE 55303- §§'§° p}Eg nun TUSESS 82200 v
UMENz 18675.24 PIES 3.

GASTO DE COMBUSTIBLE=S 4001,45 LBS/HR

COSTO DEL CALENTADOR= 5153211.56 M,N,



10R’ID DE PIROLISIS, PLANTA REDUCTORA DE VISCOSIDAD, CFD=4018
BALANCE.  TERMNMICODO
CARGA TERMICA= ,70867000E+08 BTU/KR
FLUIDO GASLS
5 st d uP s ENTRADA ¢ F 19350 TaASE
10A ¢ F % <30 1628.79%
caLo AB3OR 6180 (BTU/HRi 438383300  10°8-TY
-1ER, BAncu DE TUBOS! | -
T OIR n el gD
CALOR Aesonéroo (BTUSHR; .22515& ?E+oe ST
=200, BANCO DE TUB
N R R mm
CALOR AEEOQBISO 1By /m  .u42835136E+08 )

“NOTAs= ESTE CALENTADOR TIENE DOS 7ONAS DE CONVELEIQN, EN LA
PRIMERA BR NTA LA CORRIEN PROCES kR GUNDA
GENQRA VABGR. " &y Ep&cxgwcrz ES Aénoxzuﬁonnéw¥e DEL 3529

CARACTERISTICAS DEL CALENTADOR

HORNO {ER BANCO 2D0 BANCO
D. DE 7480 ;P& g 4,5 2.3
u ‘W q » q“ L]
COEF, TOTAL (aru9HE 2 1ad:do 859433 11:28

GEOMETRIA DEL HORND:

# RA=z ANCHOS
LonG. DE Tuaoss NUM TUBGS=
-]

232 3,
GASTO DE COMBUSTIBLEa  5335.37 LBS/HR
COSTO DEL CALENTADORz 8964343,98 M,N,

gg.gg PIES



oW Tt e el - T RERLT- T Ty PRI W W Ty W T e W W v w W e -

BALANECE TERMIECED

CARGA TERMICA= ,70867000E+08 BTU/KR

FLUIDO GASES
=HORND}
' ’g?ﬂa ENIREDA ¢ FE 335'38 IR
CALOR ABSORBIDO (BTU/HR LU8053529€+08 GE8e
={gER, BAN B0S:
@;59 DENWAD? ( F sgg.go 1823, 9
SM# “SALIDA 5 F 50 224
CALOR ABSORBIDO (BTU/HR .22813871E+08
«200., BAN DE TUBQS: : ok
T f ENTEABA F 333.00 8§°-§“
EnB. "SALIDA ¢ F 438,00 724.31
CALOR ABSORBIDO (BTU/HR u2825{36E+08 .
-NoTA-- £ D NVECCION, EN.

p -

£, SHIE TAMENTIOOR HIcHCpag gonp o8 b
PBAERR vaBGRLL TRy CrERE AT L aBRaR BN A NENTE okL gD

CARACTERISTICAS DEL CALENTADOR
| HORNO 1ER BANCO 2D0 BANCQ

Ve 0¥ IngS %8%°§ uzuﬁ'so 3593'33 9uo1 S
COEF, TOTAL (BruxHﬁ.Sxa. F k4 T 11.48
GEOMETRIA DEL HORNO:
LONG. OE AblaBss 'ggtgs plES wom $UBESE  §3.38 PIES
OLUMEN= 23259,24 PIES 3.

GASTO DE COMBUSTIBLE= 5335,37 LBS/HR

COSTO DEL CALENTADOR=s 8964343,98 MN,



MIcao

T ER

AL ANTCE

8

BTU/HP

.2U4000000E+09

CARGA TERMICAs=

GASES

FLUIDC

=HORNO:

I3
g

LY
—e O~
N
T

S
T
L I
oy
et
O

E+07

CALENTADOR

bEL

a
o]

CARACTERISTICA

1{ER BANCO 2D0 BANCO

HORMO

—t e

s ® o
NO
o e

I o
NG~

COLF, TOTAL (BTU

GEOMETRIA DEL HORNO:

mun
a2z
xoOw
2>mE
| e Ju )
s ]
<< O

w>

LBS/HR

18008,89

GASTO DE COMBUSTIBLE=

MmN,

COSTO DEL CALENTADQR= 21781750,22



CFD=1024

GASES

SECC. ATHOSFEPICA,
BTU/KP

B -8

FLUIDO

COM3INALCA,
TER
«24000000E+09

DEST,
B ALANCE

CARGA TERMICaA=

- ALENTADOR A FUEGO NDIRECTO,
CALOR A

Iy
N
e
ong
e
cor-

NTADCOR
2D0 BANCO

1ER BANCO

CALE

L

3
HORNQ

V)

S

CARACTERISTICA

—td

e~

o e
NO e

—-\

DE

COCF, TOTAL (BTU

2 PIES

36

b

7
33

M N,

LBS/HR

nun PUBES

18068,89

CO3STO DEL CALENTADORs 21781750,22

GASTO DE COMBUSTIBLE=

GEOMETRIA DEL HORNOS

LONG.



- ALENTADOR DE CRUDO REDUCIDO, DEST, CUMBINADA, SECC, AL VACIO. CFD=101

BALANCE TERMNICO

CARGA TERMICA= ,95000000E+08 BTU/HR

FLUIDO GASES

=HORUD: ¢ e ENTRADA ¢ E 676.40 T4d-F
MB, "SALIDA ; F§ 200 14%8.98

CALOR A gunéxon (BTU/MR .715%3672E o 1ae

=1ER, BANSB D

3
CALOR A &R 8

200, B#Nag DEN;Uggg' F Ebo 00 819 f“

caon (JEup, MEIOR G ERES.,,, T3
=NQ A'- EST ALENTADOR TIEN p NA DE ONVE ION'ﬂ“N A
eRtERa BRECRLNENTACER ToRRTenR BR"ERoBEsG Y ER LU sEbuREa

CARACTERISTICAS DEL CALENTADOR
‘ HORNOQ 1ER BAMNCO 2D0 BANCOQ
D. DE TUBOS sg%zi 4,5 4,5
ARE A ' 8294.17 8433,37 420,
COEF., TOTAL (BTU/HE.BIB. e ¢ 3;.?0 11.

GEOMETRIA DEL HORNO?

LoNG. oe rlH0SS 33:%3 p1ES now TUBBSE  4l:88 TIFS
VOLUMEN= 64398.38 PIES -

GASTO DE COMBUSTIBLE= 7152.,27 LBS/HR

COSTO DEL CALENTADQR2 10050480,96 M,N,



BALANCE TERMICO

CARGA TERMICA=233900000,00 BTU/HR

TUBOS CORAZA
- TLENTRADAC F) 260,00 - 165,00
T.SALIDA ( F) 227,96 170,00
FLUJO(LBS/HR) 35030.56 799220.00}

CARACTERISTICAS DEL REKWKERVIDOR

LADO DE TuBOS

HCP=26,00 NTs*xawas - DELTAP= 0,0000
D1z 1,00 LT2 16,00 " DP2Fs (o _8,883
PP 1,25 NP2 2,00 HIC®= 1500,00

LADO CORAZA-EBULLICION

QT2 11687,29 UTs 154,44 DK=278,20
QTHAX=Z 207191.44 UHE 56,18 DCE47,96

QHs  4251,73 USs 40,88 RD= 0,00400
QHMAX= 196872.26 HSC= 50,56 QD3 34447585,90

AREA DEL REHERVIDOR KETTLE= 8102.02 FTe

COSTO DEL REHERVIDOR KETTLE= 1o0708%8,10 M,N,



RALANCE TEPMICO

CARGA TERMICA=12300000,0J BTU/HR

TUBQS CORAZA
T.ENTRADAC F) 260,410 159,00
T.5ALIDA ( F) 227.96 160,00
FLUJOC(LRS/HP) 1271v,20 318400,00

CARACTERISTICAS DEL RERERVIDOR

LADU DE TuBOS

HCP= 1,00 NT=372,96 DELTAP:_ 0,0000

Di= 1,00 LTz 10,00 DP2F3 0,48297
PP2 1,25 NPT 2,00 HIC= 1500,00

LADO CORAZA=EBULLICION

ATz 12796.39 UT= 153,21 DK=46,80
QTMAXE 221056.60 UMz 3%,5¢ DC=29,25

OHa  7980.84  US= 40,64 RC= 0,02050
QHMAX=  25¢71,79 HSC= 51,56 QC= 12408162,48

AREA DEL REHERVIDOR KETTLE= [S02,26 FT?

COSTO DEL REMERVIDOR KETTLEs  ©37055.12 M,N,



RENMERVIDUR DL DEoETANIJADURA, RereRrR=203
RALANCE TERMICO

CARGA TERMICA= 896000,00 BTU/HR

TUBGS CORAZA
T.ENTRADA( F) 260.90 169,00
T.3ALIDA ( F) 227.96 172,00
FLUJOCLBS/HR) 925.88 16900,00

CARACTERISTICAS DEL REHERVIDOR

LADO DE TUBGS

NCP= 1,00 NT= 58.70 DELTAPE  ¢.0000
D1z 0,75 LT= 8.00 DP2F= 0,25189
Ppz 1,00 NP=E  2.00 HIOS 1500.900

LADO CORAZA-EBULLICION

QT=  [2316,46 UT= 159,85 DK=16,35
GTUAX= 25B8342,92  UHEZ 140,90 DC=10,22
QH=  10217.47 US= 40,68 PC= 0,00400
_ QMIAX=  78801.42 HSC= 50,06 - AD=  941857,65

AREA DEL REHERVIDOR KETTLE= 92.18 FT2

COSTO DEL REHERVIDOR KETTLE= 189690,03 M_N,



REHERVIDOR DE D.E,A.» PLANTA TRATADORA Y FRACCIONADOQRA, REHER=502
8B ALAMNCE TERMICO

CARGA TERMICA=225373500,09 BTU/HR

TUBOS CORAZA
T.ENTRADA( F) S00,00 244,00
T.SALIDA ( F) 353,00 250,90

FLUJOCLBS/HR) 26720,.01 264603,00

CTERISTICAS DEL REFERVIDOR

C AR A
LADO DE TUBOS
NCP= 1,00 NT=2673,22 PELTAP2 0.0000
Diz 0,75 LT= 156,00 DP2F= 0,62879
PpE 1,00 NP3 2,00 HIO= 1500,00
LADO CORAZA=EBULLICION
Ats 30180,92 UTs 177,68 Dke76,906
QTMAXS 540714,.39 UHS 110,96 DC=31,34
GH=  18847.94  US= 47,86 RCz 0,00400
QHMAX= 48701,43 HSC= 61,93 QD= 39853187,74

AREA DEL REHERVIDOR KETTLE= 2114.46 FT2

COSTO DEL REMERVIDOR KETTLEZ  786030.8¢ M,N,



RALANCE T-E-RM I'C-0

CARGA TERMICA=25373500,00 BTU/HR

TUBOS CORAZA
" TLENTRADA( F) 500,00 244,00
T.SALIDA ( F) 353,00 250,00
FLUJO(LBS/HR) 26720,61 264603,00

CARACTERISTICAS DEL REHWERVIDOR

LADD DE TUBDS

NCP=z 1,00 NT=673,22 DELTAPE  0,0000
Diz 0,75 LT® 16,00 DP2F= 0,62879
PPz 1,00 NP2 2,00 HI0= 1500,00

LADO CORAZA-EBULLICION

Otz 30180.92 UT= 177,68 DK=76,96
OTMAXS S540714,39  UH® 110,96 DC=31,34

QM= 18847.94 USz 47,86 RC= 0,00400
QHMAXS 48701,43 HSC= 61,93 b= 39853187,74

i

AREA DEL REHERVIDOR KETTLE= 2114.,46 FT2

COSTO DEL REHERVIDOR KETTLE= 786030.806 M,N,



COSTO DF AMORTIZACION A 10 ANOSt  .4ST87782E+08 !1.ll.

VALOR PRESENTE DE n% 370§ D¢ UPERACION
BUEE‘;SOS JALOR IF?TLJSENTE
1 -10516651E410
2 | L 10687536E+10
3 |  10803820E+10
a .t1oua3365+1o
5 L .11229384E+10
6 | 11419022E410
7 L 11613098E+10
8 L118109B0E+10
o L12017316E+1y
10 ..12225462E*ld

VALOR PRESENTE & S ANOS:  ,S54341728E410 V.N.

VALOR PRESENTE A 10 ANQOS! J11342761E+11 MM,



FLUJO amuaL DE CoMBUSTIBLE LIAUIDO:

FLUJD adUAL DE GAS CQMBUSTIBLE: 0,

CNSTJS DEL .CONSUMQ ANHUAL DE COMBUSTIBLE.

ANOS
{

” 4

3

10

LIGUIDO
+10384606E+10

L11325131E+10
w12118352E+10
.12966581E410
.13873978E+10°
L 14BL4TOUEL0
 .15882918E+10

«16992319E+10

«18184924E+10

019456112E+10

«11650920E+10 LOBS,

PIES CUB,



CUADRO 2
NTVELES ©DE VAPGOR

AN AR RN AR AN R R A AN AN RN AR AERRRA AR N R
x

CABEZAL DE BAJAg %
*

255483,00 LBS/HR ]
400,09 F *
150,00 PSI *

X

: ' x
CABEZAL DE MEDIA *
*

658861.,00 LB?/HR *
« 00 *

0,00 PSIG *

*

*

*

x

®

*

*

x

*

CABEZAL DE ALTA:
709830.00 LBE/HR
980,00
1000,00 PSIG
ARARARRRERRRRRARRRERRK ARSI AR RN &

W NN NN 0NN NN R NN NN NN



FV(11S)=
FV(116)=
FV(117)=
FV(118)=
FV(119)=
FV(120)s
FV(121)=
FV(122)=
FV(123)s
Fv(124)=
FV(125)s=
FV(126)=
FV(127)s
FV(128)s3
FV(129)=
FV(130)=
FV(131)s
Fv(132)=

6941
6941
6941
9134
9134
9134
709830
058861
50970
37800
37800
78520
78520
50000
50000
50000
50000
709830

»

»

»

»

»

*

»

T(115)=
T(116)=
T(117)=
T(118)=
T(119)=
T(120)=
T(121)=
T(122)=
T(123)=
T(124)=
T(125)=
T(126)s
T(127)=
T(128)=
T(129)=
T(130)=
T(131)=
T132)3

400,090

400,090
400,00
400,00
400,00
490,00
980,20

660,00

353,00
660,00
660,090
212,09
300,00
490,00
590,90
490,00
590,00
212,00

*

s JRRT SRS B Bl ek - W RO Y ETE NOE

ok k. S

P(11S)=
P(116)=
P(117)=
P(118)=
P(119)=
P(120)s

150,00
150,00
150,00
150,00
150,09
150,00

P(121)=1000,00

P(122)=
P(123)=
P(124)=
P(125)=
P(126)=

P(127)=

P(128)=
P(129)=
P(130)=
P(131)=

350,00
150,00
350,00
350,00
365,00
450,00
360,00
350,00
360,00
350.00

P(132)21000,00



Frvy 9949)=
FV( 85)=
FV( 86)=
FV( 87)=
FV( 88)=
Fv( 39)=
FV( 99)=
FV( 921)=
FV( 92)=
FVe 93)=

FV( 94)=

FV( 995)=
FV( 96)3
FV( 97)=
FV( 98)=
FV( 39)s
FV(1¢0)=
FV(101)=
FV{1¢2)=
FV(103)=
FV(104)s
FV(19y5)=
FV(106)=
FV(107)=
FV(1y8)=
FV(1u9)=
FV(110)=
FV(111)s
FV(112)s
FV(113)=

o4l
6941
0941
9134
9134
9134
24340
234
8717
18623
145
8575
18787
18787
11041
11041
4831
15451
492
14815
7300
7300
9001
9061
5609
630
0941
6941
0941
6941

L 0O&)3
T(C 85)=
TC Re)=
T( 87)=
TC #8)s
T( 89)=
T( 90)=
T( 91)=
T( 92)s
T( 93)=
T(C 9d)=
7( 95)=
T( 96)=
T¢ 97)=
T( 98)=
TC 99)=
7(100)=
T(101)s=
T(102)=
T€103)=
T(104)=
7T(105)=
T(106)=
T(107)s
T(108)=
T(109)s
T(110)=
T(111)=
T(112)=
T(113)=

00U, UV
660,00
660,00
660,20
600,09
660,00
400,00
430,00
400,00
490,00
400,090
400,00
400,00
400,00
400,00
400,90
400,00
400,00
400,990
400,00
400,00
490,90
400,09
400,00
400,090
400,99
400,00
400,00
400,00
400,929

ML o4d)=
P( 85)=

~P( 86)=

P( 87?:
P( 88)=
P( §9)=
P{ 90)=
P( 91)=
P( 92)=
P({ 93)=
P( 34)=
P( 95)=
P( 96)=
P( 97)=
P( 98)=
P( 99)=
P(100)=
P(101)=
P(1902)=
P(103)=
P(104)=
P(105)3
P(106)=
P(107)=
P(108)=
P(109)=
P(110)=
P(111)=
P(112)=
P(113)=

YoV UU
350,09
350,00
350,00
350,00
350,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150400
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00
150,00



FV(
FV(
FV(
FV(
FV(
FV(
FV(
FV(
FV(
FV(
Fv(
FV(
FV(
FV(
FV(
FV(
FV(
Fv(
FV(
Fv(
FV(
FV(
FV(
FV(
FV(
Fv(
FV(
Fv(
FV(

58)=
26)=
57)=
28)=
59)s
00)=

v2)=
03)=
0d)s
0S)3
0b6)=
o7)=
08)=
©9)s
70)s
71)s=
72)=
73)=
74)=
75)=
76)=
77)=
78)=
79)=
80)=
81)=
82)s=
83)=

T(
T(
T(
T(
T(
T(
T
b
T(
T(
T(
T(
T(
T(
T(
T(
T(
T(
T(
g
T(
T(
T(
T(
T(
T(
i
T(
T(

55)=
5é)s
g§7)=
§8)s
59)s=
60)s
61)=
62)s
63)s
64)=
65)=
66)=
67)=
68)z
69)=
70)=
71)=
72)=
73)=
T4)s
75)=
76)=
77)=
78)=
79)=
80)s
81)s
82)=
83)=

400,00
400,00
400,09
660,20
600,00
660,00

.600.00

600,00
600,00
600,00
600,90
600,79
600,00
600,90
600,00
600,00
660,00
660,00
660,00
660,00
660,00

660,00

660,00
600,00
660,00
660,00
660,90
660,00

P(
P(
P(
¢
P(
g
P(
P(
P(
P(

B

P(
P(
P(
P(
L
P(
P(
B
{4
P(
P(
P(
P(
P(
P(
P(
P(
P(

e f NG,

150,00
150,00
150,00
150,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00



FV(
FV(
Fv(
FV{(
Fv(
FV(
FV(
FV(
Fv(
Fv(
FV(
FV(
FV(
FV(
FV(
FV(
Fv(
Fv(
FV(
FV(
Fv(
FV(
Fv(
FV(
FV(
FV(
FV(
FV(
FVv(
FV(

2d)s
25)s
26)=
27)s=
28)=
29)=
30)=
3)s
32)=
33)=
34)=
38)=
36)=
37)=
38)=
39)=
40)=
41)=
42)3
43)=
44) =
48)=m

46)=
47)=

48)=
49)sa
S0)=
51)s
52)s=

S3)a

14216
11508
11508
10032
11508
11508
10032

44289
44289

11470
1017
Ap1
11470
1017
Bot
8830
8830
86346
56872
53678
17253
17253

- 23027

13231
86346
56872

* * »

»

»

»

* » % =

T(
T(
T(
T(
T(
T(
T(
T(
T(
T(
T(
T(

TC

T(
T(
T(
T(
T(
T(
T¢
T
T(
T(
1(
T(
T(
T(
T(
T(
T(

2u)=
25)s=
2b)=
27)=
28)=
29)=
30)=
31)=
32)=
33)=

S L H

3S5)=
36)=
37)=
18)s

39)=.

40)=
41)=
42)s=
43)=
4d4)s

45)=z

46)=
47)=
u8)=
49)=
50)s
51)=
Sa)s
S3)z

429,00
600,00
660,00
660,00
429.00
429,00
429,090

0«00

0.00
590,00
- 0,00

0,00

0,90
600,00
660,00
660,00
429,00
429.00
429,00
660,00
353,00
660,00
660,00
660,00
660,00

060,00

660,00
600,00
400,00
400,00

% % % ¥ »

»

»

P(
P(
P(
P(
P(
P(
P(
P(
P(
P(
P
P
P(
P(
P(
P
P(
P(
P(
P(
P(
P(
P(
P(
P(

o

P(
P(
P(
P(

24)s
2s)=
26)=
27)=
28)=
29)=
30)=

)=

32)=
33)=
34)=
35)=
36)=
37)=
38)=
39)=
40)=
41)=
42)=
43)=
44)=
45)=
46)2
473)=
48)=
49)=
50)=
51)s=
52)=
53)=

340,90
350,00
350,00
350,00
340,00
340,00
340,00
0.00
0,02
250,00
0,00
0.00
0,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
140,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
350,00
150,00
150.00



QA L A I L & vV e Yy N ENUE K

LA SRR Rt 2 Ratis 22 i A2 SE NN EEEEEY
*

»

FLUJO E TEWPERATURA PRESION
LB/HR *# GRADOS FAHRENHEIT * LB/PLG,2
***t*t******t*ﬁiittztttttt****t;**iiﬁi*;it*ittt;tit*t*iti*i*
FV( 1)= 25771 + TC 1)z 400,00 * P 1)2 59,70
FV( 2)= 25771 * T( 2)s 400,00 =* P( 2)z 59,70
FV( 3)= 993 * T( 3)z 400,00 * P( 3)= 150,00
FV( W)= 13638 *» T( 4)z 400,00 * PC 4)= 150,00
FV( 5)s 317588 * T( S)= 400,00 * P( S)= 150,00
FV( 6)= 25771 » TC 6)= 353,00 * P( 6)3 59,70
FVC 7)= ' 25771 x TC 7T)= 353,00 * P( 7)= 59,70
FV( 8)s= 993 » T( B8)= 353,00 * P( B8)® 150,00
FV( 9)= 13638 * T( 9)= 353,00 * P( 9)= 150,00
FV( 10)= 37588 « 7( {0)= 353,00 * PC 10)% 150,00
FV( 11)3 0 * TC11)3 0,00 * P( 11)2  0.00
FV( 12)s 0o« TC 12)= 0,00 * P( 12)z 0,00
FV( 13)a 12500 * 1€ 13)s 400,00 * P( 13)2 150,00
FV( 14)= 63500 « TC( 14)=s 400,00 ® P( 14)3 150,00
FV( 15)a 63500 * T( 15)= 400,00 * P( 15)= 150,00
FV( 16)s 12500 * TC 16)=s 700,00 * P( 16)% 140,00
FV( 1N)s= 63500 * TC 17)= 700,00 * P( 17)2 140,00
FV( 18)= 63500 * T( 18)3 700,00 * P( 18)% 140,00
FV( 19)s 63655 * T( 19)s 695,00 - *  P( 19)3 140,00
FV( 20)s 63655 * T( 20)= 385,00 * P( 20)% 135,00
FV( 21)= 12222 » TC 21)= 700,00 * P{ 21)% 140.00
FV( 22)s 12222 » TC 22)s 353,00 * P( 22)= 135,00

FVv( 23)= 14216 » 7T( 23)= 600,00 * P( 23)= 350,00
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CARGA TERM]CA=231600000,00
TUBQOS
T.EMTRADA( F) 128,90
T.SALIDA ( F) 194,30
FLUJO(LBS/HP) 945933,00

CTERISTICAS 0 E

LADO DE TUBJS:

BWG=12,00 DO= 1,00
LT=20,.00 Pz 1,25
NP= 2,00 00=0,26180

LADO DE LA CORAZ

Ds=39,538  NPC=1,00
HS=668,56 Bz 9,91

AREA DEL INTERCAMBIADOR=® 3¢

€COSTO DEL INTERCAMBIADORSE

- Ter

P MICO

BTU/HR,

CURAZA

470,00
237,00

-9 T IITTW el e ™" O

216670,00

L C &V
DELTAP=
NT=
HI0O=

A

BIADOOR

4,2645
099,07
A8,04

DE=0,082453

DPS= ¢,

60,33 Fre

824826,52

78374

MeNe
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COSTN DE LA CALDERA=z 79829932.85
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B ALANCE TERMICO

»PRIMERA EXTRACCION

VAPOR ENTRADA SALIDA
URA ; 980,00 660,00
§ ON( 1000700 350200
ENTALPIA(BTU/LES 1494294 1333.92

=SEGUNDA EXTRACCION

VAPOR ENTRADA -GALIDA
TEMBERATURA( F 980,00 353,00
ESEON( 100000 150.00
ENTALPYA(BTU/L 149494 330,66

CARACTERISTICAS TURBOGENERADOR

EFICIENCIA POLITROPICA=20,7000

BHP TOTALES REQUERIDNS= 42186,00

CONSUMO TOTAL DE VAPORS 709831 (BS/HR
COSTO DEL TURBOGENERADOR= 60481308,85 M,N,



rTtrALNIA DE VAPOR PARA RBO'*‘BA, PLANTAR REDUCTORA Dt VISCOSIDAD. TyaeLil

RALANCE TERMICD

VAPUR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRE3IQI(PST) 350,09 150,00
EHTALPTACBTU/LY) 1333,79 1232,41

CARACTERISTICAS bE Lo TURB I il A

EFICIENCIA= 0,70
POTENCIA REQUERIDAS 236,16 GHP
FRACCION DE LINUIDO=0,000

CONSUMQ DE VAPOPR= 9134 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINA= 141445,92 M,N,



BALANCE TERMITCLCO

VAPQR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRESTON(PST) 350,00 150,00
ENTALPTA(BTU/LD) 1333,79 1232,41

CARACTERISTICAS D E L A TURBI WA

EFICIENCIA= 0,70
POTENCIA REGUERIDAS 236,16 aHP
FRACCINY DE LINUIDDZ0,000 :

CONSUMC DE VAPOR= 9134 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINA: 141445,92 MN,



"BALANCE TERMICO

VAPQR ' " ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRESION(PST) 350,00 150,00
ENTALPIA(BTUZLB) 1333,79 1232,41

CARACTERISTICAS DE LA TURBIUA

EFICIENCIAZ 0,70 o
POTENCIA REQUERIDA= 236,16 BHP
FRACCION DE LIOUIDO=0,000

"CONSUMO DE VAPORT  ° 9134 LBS/HR ;

'COSTO DE LA TURBINAE  141445,92 " M.N,



RALANCE TERMICO

VAPOR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00, 400,00,
PRESTON(PST) 350,00 150,00 a
ENTALPIA(BTU/LB) . 1333,79 1232,41 &

CARACTERISTICAS DE LA TURBIIA

EFICIENCIA= 0,70 _
POTENCIA REQUERIDA=S 179.45  BHP
FRACCION DE LIQUIDO=0,000

CONSUMO DE VAPORs . 6941 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAz = 122415.10 M,N,
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B AL ANCE TERMICO

VAPOR ENTRADA saLipa
TEVYPERATURA (F) 660,00 400,00
PRESION(PST) 350,03 150,00

ENTALPTACBTU/ZLR) 1333,79 1232,41

CARACTERISTICAS DE LA TURBIA

EFICIENCTIA= 0,70
POTENCIA REQUERIDAS 179,45 BHP
FRACCION DE LIAUIDN=0,000

CONSUMO DE VAPORE= 6941 LBS/HR

COSTO DE LA TuRBINA= 122415.,10 M_N,



BALANCE TrER ML EN0

VAPQOR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) /660,00 400,00

PRESION(PSI) ' 350,00 150,00
ENTALPTA(BTU/LS) 1333.79 1232.41

CARACTERISTICAS Dt LA TURBTI N A

EFICIENCIAZ 0,70
POTENCIA REGUERIDAS 179,45 BHP-
FRACCION DE LINUIDO=0,000

CONSUMQ DE VAPORs 6941 LBS8/HR

COSTO DE LA TURBINA=  122415.10 M,N,
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RALANCE TERMICO

VAPOR  ENTRADA SALIDA

TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRESIOM(PST) . 350,00 150,00
ENTALPIA(BTU/LB) 1333,79 1232, 41

CARACTERISTICAS DE LA TURBIIUA
EFICIENCIAZ 0.70

POTENCIA REQUERIDA= 179,45 }sg§”
FRACCION DE L1QUID0=20,000 ‘

CONSUMO DE VAPORs 6941 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINA=  122415.10 M.N,



BALANEE, TERVNICO

VAPDR AT ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F). 660,00 400,00

PRESTON(PSI) . 350,0p 150,00
ENTALPTACBTU/LS). . 1333.79. 232,41 '

CARACTERISTICAS DE LA TURUBINA

EFICIENCIAS 0,70 N Y
POTENCIA REQUERIDAS 179,45 BHP
FRACCION DE LINUIDO=0,000

CONSUMO DE VAPOR= = 6941 LBS/HR

€0STO DE LA TURBINA= . 122415.10 M,N,

b Wil ot
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3ALANCE TERMICH

VAPQR ENTRAVA SALICA
TE"PERATURA (F) 660,00 400,00

PRESTUM(PST) 350,00 150,00
ENTALPTACBTU/LR) 1333,79 1232,41

CANYACTERISTICAS D E L A TURDB I WA

EFICIENCIAZ 0,70
POTENCIA REQUERIDAZ 179,45 OHP
FRACCION DE LIAUILN=0,000

CONSUMG CE VAPOP= 6941 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINA= 122415,10 4. N,



RALANCE TERMICECO

VAPQR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRESION(PST) 350,00 150,00
ENTALPIACBTU/LB) 1333,79 1232.41

CARACTERISTICAS 0 E LA TURBI A

EFICIENCIAS 0,70
POTENCIA REQUERIDAs 179,45 QJHP
FRACCION DE LINUIpO=0,000

CONSU“Y0 DE VAPORS= 6941 LBS/HR

€COSTO DE LA TURBINAz  122015.10 MK,
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RALANCE TERMICO
VAPOR T ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F), 660,00 400,00
PRESTION(PSI). . 350,00 150,00
ENTALPTACBTU/LR) 1333,79 123241

¥ s
oo

CARACTERISTICAS DE LA TURBIUNG
EFICIENCIAZ 0,70 . " il
POTENCIA REGUERIDAZ (79,45 BHP

FRACCION DE LINUID0=0,000

CONSUMO DE VAPOR= 6941 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAz  122415.10 H.N.



3 ALANCE T E«RP.M 1:Can

VAPOR ENTRAGA" SALICA BoSyy

TEMPERATURA (F) 660,00 - 400,007}
PRESTOM(PST) 350,00 ° ELT ) L B

ENTALPTIACBTU/LR) 13380790 123280 g

CLARACTERI ST I-CQA S VAN 3 LA «TURBI A

EFICIENCIA=Z 0,70
POTENCIA RENUERIDAS 16,29 &BHP
FRACCINN DE LINWIDP0O=0,000

CONSUMO DE VAPORs 630 LBS/HK

COSTO NDE LA TURBINA= 67656,09. MoNe
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R AL ANCE TERMICDO

VAPQR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRESTON(PSI) 350,00 150,00
ENTALPTA(BTU/LR) 1333,79 1252,.,41

CARACTER]ISTICAS 0 E L A TURBI1 A

EFICIENCIAS 0,70
POTENCIA REQUERIDA=S 145,02 B8HP
FRACCINN DE LIAUIDO=0,000

CONSUMG DE VAPQRs 5609 LEBS/HFR

COSTO DE LA TyrRBINAz 110859,68 M,N,



3 ALANCE EREN T 1 IREED

VAPQR ENTRADA SALIDA

TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRESTON(PSI) 150,00 150,00

ENTALPIACBTU/LR) 1333,79 1232, 41

CARACTERISTICAS O E L oA TURBI]I WA

EFICIENCIAE 0,70
POTENCIA REQUERIDAS 232,72 3HP
FRACCION DE LINUIDO=0,000

CNONSUMO DE VAPOR= 9001 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAs 140293,17 M.,



BALANCE TEPRMICDO

VAPQR ENTRADA SALIDA

TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRESION(PST) 350,00 150,00
ENTALPTACBTU/LB) 1333,79 1232,41

CARACTERISTICAS DE LA TURBINA

EFICIENCIAS 0,70 _
POTENCIA REQUERIDA= 232,72 B8MP
FRACCINN DE LINUIDD=0,000

CONSUMO DE VAPOR= 9001 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAs  140293.17 M.N,



RALANCE TERMICO

VAPOR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 . .400,00

PRESION(PSI) 350,00 150,00
ENTALPTA(BTU/LR) 1333,79 1232, 41

CARACTERISTICAS DE LA TURBIUWA.

EFICIENCIA= 0,70
POTENCIA REQUERIDA= 188,74 . BHP
FRACCION DE LIQUIDO=0,000

CONSUMO DE VAPOR= 7300 . LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAz 125531,01 M,N,
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S ALANCE TERMICDO

VAPRQR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRE3TUN(PSI) 350,0u 150,00
ENTALPTACBTU/ZLR) 1333,79 1232.41

CARACTERISTICAS DE LA TURBTY ia

EFICIENCTIA= 0,70
POTENCIA REQUERICA= 188,74 GHP
FRACCION DE LIAUIDN=0,000

CONSUC DE VAPOP= 7300 LRS/HR

COSTO DL LA TURBINAz  125531,01 M,N,



BRALANCE TogR Wal - Cnp

VAPQR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRESIQN(PSI) 350,00 150,00
ENTALPIA(BTU/LR) 1333,79 1232,41

CARACTERI ST CAS D & L A TURBINA

EFICIENCIAS 0.70
POTENCIA REQUERIDA= 383.03 BHP
FRACCION DE LIQUIDN=0,000

CONSU"0 DE VAPOR= 14815 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAz  190736.95 M,N,



R ALANCE TERMICDO

VAPQR : "ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 409,00
PRESION(PST) 350,00 150,00
ENTALPTA(BTU/LB) 1333,79 1232.41

CARACTERISTICAS O E L A TURBIMNA

EFICIENCIA= 0,70
POTENCIA REQUERIDAS 10,41 BHP
FRACCION DE LIAUIDN=0,000

CONSUMO CE VAPOR= 402 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINA= 65681,28° MN,



TALANCE TEPMICO

VAPOR . ENTRADA  SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00

PRESION(PST) 350,00  .150,00
ENTALPIA(BTU/LR) 1333,79 123241

CARACTERISTICAS DE, LA TURBILNA

EFICIENCIAZ 0,70
POTENCIA REQUERIDAZ 399,47 GHP
FRACCION DE LIQUICN=0,000

CONSUMO DE VAPORs 15451 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINA: 196?59.17 MeN,



B AL A

VAPQR

TEMPERATURA (F)
PRESIUN(PSI)

ENTALPTACBTU/LB)

NCE TERMICO

ENTRADA
660,00

350,00
$1333,79

CARACTERISTICAS

EFICIENCIAZ (.70

POTENCIA REQUERIDA= 124,90

FRACCINN DE LINUIDO=0,000

CONSUC DE VAPORs

COSTO DE LA TURBINA=

SALIDA
400,00

150,00
1232.41

D E L 4

gHP

TURZB

483] LBS/HR

104106,21

M.N.

I

<



B ALANCE TERMICDO

VAPQOR ENTRADA SALIDA -
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00

PRESTON(PST) 350,00 150,00
ENTALPTACBTU/LR) 1333.,79  1232.41

CARACTERISTICAS DE LA TUYURBIHNA

EFICIENCIA= (0,70
POTENC]A REQUERIDAs 285,47 BHP
FRACCION DE LIQUIDO=0,000

CONSUMU DE VAPOR= 1104y LBS/HR

€COSTC DE LA TURBINA= 157994,25 M H,



SALANCE TERMICDO

VAPUR ' ENTRADA  SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00

PRESTON(PST) ' 350,02 150,00
ENTALPTACBTU/LB) 1333,79  1232.41

CARACTERISTICAS DE LA TURBTHWA

EFICIELRCIA= 0,70
POTEHCIA REGUERIUDA= 285,47 GHP
FRACCINN DE LIAUIDN=0,000

CONSUM0 DE VAPOR= 11041 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAz  157994,25 M,N,



BALANCE TERMICO

VAPOQR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRESTON(PSI) 350,00 150,00

ENTALPTA(BTU/LB) 1333,79 1232,41

CARACTERISTICAS DE LA TURSB
EFICIENCIA= 0,70
POTENCIA REQUERIDA= 485,72 BHP
FRACCION DE LIQUID020,000
CONSUMQ DE VAPOR= 18787 LBS/HR
COSTO NE LA TURBINAT  225202.94 M, 1,
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BRALANCE TEPRPRMICO

VAPQR ENTRADA SALIDA

TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRESTON(PSI) 350,00 150,00

ENTALPTIA(BTU/LR) 1333,79 1232,41

CARACTERISTICAS Dt LA TURBINA

EFICIENCIAS 0,70
POTENCIA REQUERIDAZ 4RS,72 gHP
FRACCINY DE LIAUIDO=0,000

CONSUMG DE VAPOR= 18787 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINA= 22%202,94 M N,

TYRTLIVAMA



BALANCE TERMICO

VAPOR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00

PRESION(PSI) 350,09 150,00
ENTALPTA(BTU/LR) 1333,79 1232,41

CARACTERISTICAS D E LA TURBIWNA

EFICIENCIAS 0,70
POTENCIA REQUERIDA= 221,71 8HP
FRACCION DE LIAUID0=20,000

CONSUMC DE VAPORs 8575 LRS/HR

COSTO DE LA TURBINAs 136597,.39 M N,



BaLANCE TERMTICO

VAPQR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00

PRE3ION(PST) 350,00 150,00
ENTALPIA(BTU/LY) 1333,79 1232,.41

CARACTERISTICAS D E L A TURDBTI N A

EFICIENCIA=S 0,70
POTENCIA REQUERIDA= 2.98 OHP
FRACCION DE LIAUIDO=0,000

CONSU™D DE VAPOR= 115 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINA=z 35103,98 "N,



BAlL ANCE TERMICO

VAPOR ENTRADA SALIDS
'TEMPERATURA (F) 660,00 400,00

PRESTON(P3I) 350,00 150,00
ENTALPTA(BTU/LR) 1333,79 1232,41

CARACTERISTICAS 0 E L A TURBTI N A

EFICIENCIA= 0,70 _
POTENCIA REQUERIDA= 481,48 BHP
FRACCION DE LIQUIDO=0,000

CONSUMO DE VAPORs 18623 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAz  223780,06 MN,
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AL ANCE .

VAPOR | ENTRAD
TEMPERATURA (F) 660,00
PRESTOHN(PST) 350,00

ENTALPIA(BTU/LS) 1333,793

CARACTERISTICAS

EFICIENCIAS 0,70
POTENCIA REQUERIDAs 225,38 B
FRACCION DE LINUICO0s0,000

CONSUMG DE VAPORs=

COSTO DE LA TURBINA=

& 9 F VWi ww st Wi

TERMICO

A SALIDA
400,00
150,0¢
1232,.41

D E L A

HP

8717 LBS/H

137829,32 M,

by & Wi=-1WiWw e

TURBI

R

M.

WA



B AL ANCE TEPMICO

VAPUR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00

PRESION(PSI) 350,00 150,00
ENTALPTACBTU/LRB) 1333,79 1232,41

CARACTERISTICAS D E L A TURBIIMNA

EFICIENCIAS 0,70
POTENCIA REQUERIDAS 6,07 BMP
FRACCIO: DE LIAUID0=0,000

CONSUMO DE VAPOR= 234 LBS/HR

COSTN DE LA TURBINAz  64224.86 M,N,



3ALANCE TERMICO

VAPQR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00

PRESTOM(PST) 350,00 150,00
ENTALPTIA(BTU/LR) 1333,79 1232.41

CARACTERISTICAS b E L A TURBINA

EFICIENCIAZ 0,70
POTENCIA REQUERIDAS 629,29 BHP
FRACCION DF LIAUID0=0,000

CONSUMO DE VAPORs 24340 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINA= 273385,47 MN,



BALANCE TERMICO

VAPQR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRESTON(PSI) 350,00 150,00
ENTALPIACBTU/LB) 1333,79 1232,41

CARACTERISTICAS DE L A TURBINA

EFICIENCIA=Z 0,70
POTENCIA REQUERIDA= 342.09 BHP
FRACCION DF LINUIDN=0,000

CONSUMO DE VAPOR® 13231 LBS/HR

€0STO DE LA TURBINAs 176997,13 M,N,
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3 ALANCE TERMICO

VAPOR ‘ ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00

- PRESTON(PSI) 350,09 150,00

ENTALPTACBTU/LS) 1333,79 123247

CARACTERISTICAS DE LA TURBIUA

EFICIENCIAZ 0,70
POTENCIA REQUERIDAS 595,36 SHP
FRACCION DE LIAUIDN=0,000

CONSUMO DE VAPOR= 23027 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAZ  261997.72 M,N.



RALANCE. TERMICO

VAPQR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 - 400,00
PRESION(PSI) 350,00 150,00

EATALPTA(BTU/LB) 1333,79 1232,41

CARACTERISTICAS D E LA TURBIMNWNA

EFICIENCIAZ 0,70
POTENCIA REQUERIDAS 446,07 BHP
FRACCION DE LIAUIDO0=0.000

CONSUM0 DE VAPOR= 17253 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINA= 211893,95 MM,



RALANCE TERMICO

VAPUR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400.00

PRESTON(PSI) . 350,00 150,00
ENTALPTA(BTU/LS) 1333,79  1232,41

CARACTERISTICAS D E L A TURB T i A

EFICIENCIA= 0,70
POTENCIA REAUERIDA=Z 446,07 BHP
FRACCINN DE LIAUIDO=0,000

CONSUMO DE VAPOR= 17253 LBS/HR

COSTO DE LA TuRBINA: ' 211893,95 M_N,



8 ALANCE TER"TICO

VAPQR ENTRADA SALIDA

TEMPERATURA (F) 660,00 400,00
PRESION(PSI) 350,00 150,00
ENTALPTIA(BTU/LRB) 1333,79 1232.41

CARACTERISTICAS DE LA TURBTIGUWA

EFICIENCIAS 0,70
POTENCIA REQUERIDA=Z1387.78 BHP
FRACCION DF LIQUIDN30,000

CONSUMO DE VAPORs 53073 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINA= 527944,.78 M,N,



3 ALANCE TERMICO

VaPQR ENTRADA SALIDS
TEMPERATURA (F) 660,00 409,00

PRE3TIOQN(PST) 350,99 150,00
ENTALPTA(BTU/LR) 1333,79 1232,.,41

CARACTERISTICAS DL LA  TURDBIINA

EFICIENCIAZ 0,70
POTEHNCIA REAUERIDAS1470,35 GHP
FRACCION DE LINUID0=0,000

COiSUMC DE VAPOR= 56872 'LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAz 555657,30 M.\,



3 AL ANCE Tee»1c¢o

VAPOR ENTRADA SALIDA
TEMPERATURA (F) 660,00 400,00

PRESTON(PST) 350,00 150,00
ENTALPTAC3TU/LA) 1333,79 1232,41

CARACTERISTICAS Dt LA T UCRCB Lo A

EFICIFNCTIA= (,70
POTEICIA REAVYUERIDA=2232,38 UHP
FRACCIN: DE LINUIDD=0,000

COlSUMG DE VAPOR= - 8634 LBS/HR

COSTO DE LA TURBINAz 811404,29 MM,



CARGA D EL EYECTOR

NO CONDENSABLES CONDEMSABLES
FLUTDO ATRE HIDROCARBJROS VAPOR
FLUJOCLBS/HR) 2517,00 590,00 . 1200,00
PESU MOLECULAR 29,00 300,900 18,00

CARACTERISTICAS DEL EVYECTOR
CONSUMD DE AGUA= 2022,18
T.ENTRADA DEL AGUAZ 90,00
RELACION AGUA=AIRE= 0,4491
RELACION VAPOR=AIRE= 3,0494

CONSUMG DF VAPOR EN EL EYECTOR= 8830 LOBS/HR

CNSTO DEL SISTEMA DE EYECTORES®  790724.58 M.N,
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BALANCE TEPRPHMICO

CARGA TERMICA= 741000,00 BTU/HR

TUBOS CORAZA
T.ENTRADAC F) 660,90 319,00
T.SALIDA € F) 429,00 331,00
FLUJOCLBS/HR) 801,87 10875,00

CARACTERISTICAS DEL RERECRVIUOCOR

LADO DE TUBJS

neps 1,00 NTz 31.46 DELTAP=  0.0000
Di= 0,75 LT3 10,00 DP2F= 0,09467
PPz 1,00 NPa 2,00 IOz 1500,00

LADO CORAZA-EBULLICION

AT®  36456.43  UT= 182,38 DK=20,82
QTMAX= 124529,75  UH=z 159,22 DC=z 7,85
OH=  31826.25 USs 49,33 RC= 0,00400
| QHMAXs 51888.13 HSCs 64,49 QL= 1965271.11

AREA DEL REHERVIDOR KETTLES o1.75 FTI12

COSTO DEL RERERVIDOR KETTLE=  124810.68 M_N,



3 AL AMNCE TEPM® T CO

CARGA TEFMIfCA= 940000,00 BTU/HR

TURQS LORAZA
T.ENTRADAC F) 060,40 295,00
T.3ALIDA ( F) 429,40 314,00
FLUJOCLRS/HR) 1017.2¢ 1d842,00

CARACTUERISTICAS LEL RERERV]I OO

LADY DE TyUBUS

HCP=E 1,00 NT=x 39,90 DELTAFP= 00,0000
Di= 0,75 LT= 10,00 DP2F= 0,09464
PPz 1,00 NP2 2,00 KICS 1300,00

LADG COKAZA=EBULLICION

NTz 36311.80 UT= 102.48 DK=21,22
QTMAX= 134130.29 UH=z 143,34 0C=z 3,67

AH=  32034,21 UsSs 48,31 PC= 0,00470
UMMAXZ  d49621.16 ‘HSCz 05,74 Np=s  2509340,21

AREA DEL REHERVIDOR KETTLES 78,33 FT2

COSTO DEL PEHERVIDOR KETTLES 131431.25 "N,



«NOTA==f3TE REHERVéDOP TENDRA UL SER CALCULARC PARA
ERBULLICTON DE PELICULAS
BRALANCE TERMICDO
CARGA TERMICA=10600000,09 PRBTU/HR
TUBOS CORAZR
TLEYTRADAC F) 660,90 250,00
FLUJG(LRS/KR) 11470,81 421094,00

CARACTERISTICAS D E L REKLCRVIDOR
LADG DE TUBQS
NCPS 1,90 HT=173,37 DELTAP=  ,0000
Di=z 0,75 LTz 30,00 DP2F= 1,38391
PPz 1,09 HP= 2,00 HIC= 1500,00
LADO CDRAZA-EBULLICION
AT 53763.99 UT= 197,49 DKz 0,00
QTHMAX= 121656,.57 UMz 152,23 DC=46,57
QH=  df44a1,01 yss 0,09 RC= 0,00400
gHMAX= 21010,92 HSC= 0,00 A= 0,00
AREA DEL REHERVIDOR KETTLE= 883,33 FT2

CosSTO DEL REHERVIDOR KETTLES 599258,24 MN,



AL ANCE TERMICO

CARGA TERMICA= ,25400000E+08 BTU/EKR

FLUIDO GASCS
«HQRNOD:
Teehs FUTRIOA ¢ B3 238+30 IIRY
CALOR ABS80281D0 (BTU/HQ; .24134%67E+08 St
«NJ}TA== CSTE CALENTADOR UNICAMENTE TRABAJA CCMN ?20NA DE
RADIACION, gu EFICIENCIA Es 6E APROX?MiDA”ENTE DEL 60%.,

CARACTERISTICAS DEL CALENTADGOR
HORNO 1ER RANCO 2ho BANCO

. DE TUBOS ﬁg%gg 27745, 0.0 0.0,
COEF. TOTAL (BTUSHE-B15. €. §:98 §:88
GEOMETRIA DEL HORNO?
ALTURAZS 20,72 PIES ANCKOS 18,22 PIES
LouG. pE M55z 3350 p1E3 nyM TUB0S= 7190
VOLUMEN= 126 .44 PIES 3,

GASTO DE COMBUSTIBLE= = 2454,11 LBS/HR

COSTO DEL CALENTADQR= 3447632.28 M,N,



B ALANCE TERHYI-CQ

CARGA TERMICAZ ,34030000E+08 BTU/HR
FLUIDO GASES
'HORNO'TFHP ENTRADA ( F 59300 ; ALF
EMB, "SALIDA ¢ F§ . 66P.00 1547298
CALOR ABSORBIDO (BTU/HR ;31&00263E*
- ESTE CALENTADQOR UNICAMENTE TRABAJA CON ZONA DE
3 Su Er CIgNCIA Es BE ApRox?MQDAMgNTEODLL 60%.,

CARACTERISTICAS DEL "CALENTADOR

HORHNO {tER BANCO

1)
R
H

D. DE

0 PL 4,3
: EAS gPléi 2998,22
COEF, TOTAL (BTU PI2a

N~

GEOMETRIA DEL HORNO?
ALTUY
LONG, DE *UB
voLuM

—n»

3: 22.ag.glgg NUH
N2 15638788 PIES 3.

moo

GASTO DE COMBUSTIBLE= 3345.89

COSTO DEL CALENTADORS: 4463756,04

8'30
«00

ox
wo
un

LBS/HR

200 BANCO

0.0
B R1:

20.38 PIES
76,00



8 ALANCE

TERMKICO

CARGA TEPMICAZ 25400000408 BTU/HR
FLUIDO GASES
MR e un EnTRADA ( F 530,50 ALF
: NTRAL Qe -
belis ENTRRER ; FE s;s 00 R
CALOR Aasooér 0 (BTU/HR 241354%67E+

RA? JA cg oNA DE
PROXIMADAMENTE DEL 60%,

CARACTERISTICAS DEL CALENTADOR
HORMO 1ER BANCO 200 BANCO
0. OF “’g%’% E%S; 2778270 5130 5190
cosr. TOTAL (BTU/HR.PI2, F 0200 0:00
GEOMETRIA DEL HORNQ:
TURAS 2¢.72 P ANCHO= .22 PIES
LoNG, DE 5uaos= ARG nov TUEESE 39155
LUMENS (26U8.44 PIES 3. -

DE COMBUSTIBLE=

DEL CALENTADQRs

24s54d,11  LBS/HR

3447632,28 M,N,



AL ANCE TERMICOG

CARGA TERMICAz ,34030000E+08 BTU/HR

FLUIDO GASES
'HOPNOQ
ADA ( F sq . .
.EgIEIDA ; Fg 5 1%&9.55
CALOR Aaso BIDO (BTU/HR .315002635008

e IERTE AT e ORR YA AT R R AR GEN 1 BONR P oy,

CARACTERISTICAS DEL CALENTADGOGR R
HORNQ 1ER BANCO 2D0 BANCO

Pt 3 ?3 gP&Si 2998 32 0200 3230
COEF, TOTAL cRTu /HR P 0,00 0.00
GEOMETRIA DEL HORNOS
LONG. os 5 %833 ii:gg-;IEg NUM 435533 32:33 PIES
OLUMEMN= 15625,.,88 PlES 3, _

GASTO DE COMBUSTIBLE= 3345.89 LBS/HR
’

CNSTO DEL CALENTADOQR= 4d463756,04 M N,



BALANCE TERMICC

CARGA -TERMICA= ,20124000E+09 BTU/HR

FLUIDO GASES
'HOPNO'T'MP ENTRADA ( F 916,20
Yeus, sILIDA f r} : xoio'on : 1%?@!9{
CALOR ABSOPBIDO (BTU/HR)  .16133875E+09
TIER. BIG DEN;gﬁggrt"F 876.90 1375 91
A - : :
CALOR AigfgnérgéL%B¢u5H5§ .923;850%4»08 70.90
'SRE?EQTE”EESE§ aékJ8398880’8E“AbéoSEEﬁiE?EE?REoERBEEEBSSEAses
PARA TRANSMITIR CALOR A CUALGUIER OTRA CORRIENTE DEL PROCESO

CARACTERISTICAS DEL CALENTADOR
HORNO 1ER BANCO =~ 2D0 BANCO

S :Us DE Tg@gs sg%gi 1001@.30 2580.9 0.0
COEF, TOTAL (eTuﬁuﬁ.gra. 3 ST . 3:03. " "8:88
GEOMETRIA DEL HORNO:
Louc. oe*hIHBAz 2%:%8 Y vum TUBHSE  o33:43 PIES
VOLUMEN=324811.89 PIES 3,

GASTO DE COMBUSTIBLE= 17412,07 LBS/HR

COSTO DEL CALENTADQR= 25507776.99 M.N,



8 4 L ANGCE TERMICO
CARGA TERMICA= ,16003675E+08 BTU/KhR
FLUIDO GASLS

-HORND'
TEMR, E
!

CALOR Asgoné

“RRTacrBNT" SE-ERTCRRNcYN B8 be TR AT IMIB ARENTEOBE *Gox,

otk
Do (aTu5

CARACTERISTICAS DEL CALENTADOR
HORNO  1ER BANCO 200 BANCO

MALHS Igggg §§%§3 177837 0290 §:3

COEF, TOTAL (BTU/HR.PI2. F) V.00 200
GEOMETRIA DEL HORNO3

ALTURAS 14,24 P . NCHQS 11,74 PIES

LONG. osotggga: (3350 gigg nuv FUBESE | he:dg "I

GASTO DE COMBUSTIBLE=S  1604.41 LES/HR

COSTO DEL CALENTADOR= 2370102,18 M,NH,



g aLaAnNCE TERNMNICO

CARGA TERMICA= ,41415n00E+0R BTU/HR

FLUIDOC GASES
~HORNO; '
TEMP, ENTRADA ( F 584,00 I3A.F
Tei1B, "SALIDA S 640,400 15%4014
CALOR ABSORBIDN (BTU/HR <37093217E+ |
"HOTd=e LSTE CALENTADOR UNICAMENTE TRASAJA COK JONA DE
PADIACION, SU EFICIENCIA ES DE APRUXIMADAMEMTE DEL 60%.

CARACTERISTICAS b EL CALENTADOR
HORNY {ER BalCO 2DO BANCDO

0. 06 TGS (B 8, U
COCF. TOTAL (ATUSRE R1s. F . 90
GEOMETRIA DEL HORNDS$
ALTURAS 24,89 PIES ANCHOS 22
LONG. DF 14633 ;é.go prg NUM TUSES: 8o
VOLUMENS 18675.24 PIES 3,

GASTO DE COMBUSTIBLE= - 4001,45 LBS/HR

COSTO LEL CALENTADQR= 5153211,56 MN,



TERMICEOC

d ALANCE

RTU/HR

CARGA TERM]CA= ,70867000E+08

GASES

FLUIDO

DA
DA
BT

<Lt

ENTR
SAL
Ion

'A
T§Eﬁﬁ )
ABSQRBT

=HQRI!NO;
CALOR

oI

[ATL 2]
00

T

(I
o~

Or-

NTADGOR
1ER BANCO

C AL -E

DEL

CARACTERISTICAS

eD0 BAHNCQ

HORNOD

I
L~
L
Njr—o—e
O

"M-O
noo
LR ]

D.
TOTAL (BTU

COEF.

GEOMETRIA DEL HORNOB

PIES

ol
Mo
L]

52

"nn
o
oo
P |
<

NUM

[ip 10145 ]
iyl
——t e
oo

DO
eelTalaV}
s e o
nawo o
AVl gl "}
(4]

™M

ny

nmunn
aqQZ
xow
] ab-
| e
-
< O

w>

LONG. D

LBS/HR

5335.37

GASTQ DE COMBUSTIBLEs

M_N,

9084335,77

COSTO DEL CALENTADOR=



milcao

T EK

B ALANTCE

BRTU/ER

.70867000E+08

CARGA TERMICA=

GASES

FLUIDOC

=MQORNO:

Joe

)
o

O~

LZ0O

win

CALENTADOR

DEL

CARACTERISTICAS

1ER BANCO 2D0 BAKCO

HORNQ

ImMn
[Yale a
® v 0
NJ) v—ave
(=X ]

"m0
0o on
e o s

IO

. 4,5
4144.10

COEF., TOTAL (BTU

GEOMETRIA DEL HORNO:

LBS/HR

533%.37

GASTO DE COMBUSTIBLE=S

M.N,

9084335,77

COSTO DEL CALENTADOR=3



TYTERHWALIECO

¢ €

B AL AN

BTU/HR

«24000000E+09

CARGA TERMICA=

GASES

FLUIDO

«HORNO

CALOR A

5

S5
N
e a
oy
-t ot
Or-

Ee07

CALE

E L
HORNO

D

CARACTERISTTICAS

2D0 BANCO

N T ADOR

1ER BANCO.

(=2 2
nor-
* o 0
IO e
O e

I
NCOP-
o s a
IO
(=1 )

4.5
.87

17875

298 (24
FRLTh

TU
AR
/H

D. DE
COEF, TOTAL (BTU

GEOMCTRIA DEL HORNOS

a8 P I
.00 s

;

e o]

3

nn

Z2D
<

NUM

Liplip lop]

et
aon

NO~

| o> Jom

D

LBS/HR

18068,89

GASTO DE COMBUSTIBLE=

MJN,

CO3TO DEL CALENTADOR=s 21815507,93



GASLS

¢
RTU/kP

m1c
FLUING

E K

1
.24000000E+009

CE

3 A L AN

CARGA TERMICA
ALOP AGSyR

-

<+HJR!D}
r

I
eI

O\ jvt
IO

I3
jaN B 4

oy

Or~

2D0 BANCD

T ADOR

C AL L
1ER BAKCO

HORTO

b

CARACTERISTICAS

X
N or-~
s s 0
N0 ~—
Nol o

I
[Salsod o
s o0
TOO
C v

445

17273.87

D
TOTAL (RTU

COEF,

MM,

LBS/HR

18068,89

COSTO CEL CALENTADQORs 21815507.93

GASTO DE COMBUSTIBLE=

GEQOMETRIA DEL HORNQ:

LONG,



B & LA €8 TERMW]ICCO

CARGA TFRMICA= ,9500u000E+v8 BTU/KR

FLUIDO GASES
HORI0: e enTraBA ¢ ) 276 .40 T.ALF
N o [} A- e
Teehs ESIRIRA ¢ F) 745200 1438294
CALOR ABSORSIDO (BTU/HR)  .71233072E+08
-1ER, BANCQ DF TUBOSS
TEM ENTRADA (€ F 647, 1435,98
YenB, "SALTDA 5 Fg 976 28 a?q.gu
CALORP ABSORBIDO (BTU/HR 23706328E+08
<200, BANCQ DE TUBQS:
ol Bl cp s s
cALOR A380RBIDO (BTUSHR) .1a§gxéaos+o7 o
*NOTA== LSTE ALENTADOR TIENE ¢ NAS DE NVE Qi Ery LA
PR?HFRA ??EQSL&EN¥A LA céRRIENQ; §8 EﬁncEsgs i EJI “'EEQU,;
SOBRECALIENTA VAPOR., SU EFICIERCIA ES DE APROXIMADAMENTE 75%,
CARACTERISTICAS DEL CALENTADOR
HORNO 1ER RANCO.  2D0 BANCO
D. DE TUBOS EP Gg 4,5 4.5 2s
AREA P 8294,17 8433,37 71u.24
COEF. TOTAL (BTUSRR BI3. " 2 3:30 %Y.ga

GEOMETRIA DFL HORNO:

:

(c3 7 o
wd

—A>r
g

* TIRA=S 39,75 P{Eg

LONG, DE ROSs=s ug.so P NUM
UMEMN= 04398,38 PIES

GASTO DE COMBUSTIBLE= 7152.27 LBS/HR

COSTO UEL CALENTADQR= 100560269.,13 M_N,



B AL ANCE TERMICO

CARGA TERMICA333900000,00 ARTU/HR

TUBQS CORAZA
T.SALIDA ( F) 353,00 170,00
FLUJO(LBS/HR) 37588,32 719%220,00

CARACTERISTICAS VEL RERERVYIUVOR

LADO DE TUBQS

NCP=z 1,00 NT2539,53 DELTAP= 10,0000

Di= 1,00 LTE 20,00 DP2F= 0,40357
PPz 1,25 NPE 2,00 HI0= 1500400

LADO CORAZA~EBULLICION

Ars  36847.61 Uts 176,90 DK=65,41

QTHMAX= 207191.44 UHE 93,70 DC=34,90
OHz 19518,26 USzs 49,51 RC= 0,00400
QHMAX= 19537.83 HSCa 65,11 Q0= 55139072.61

AREA DEL REMERYIDOR KETTLE= 2825,00 FT2

COSTO DEL REHERVIDOR KETTLES  951435,19 M,N,°



BALANCE TERMICDO

CARGA TERMICAZ12300000,00 BTU/HR

TUBOS CORAZA
T.ENTRADA( F) 400,00 159,00
T.SALIDA ( F) 353,00 160,00
FLUJOCLBS/HR) 130338,.24 318400,00

CARACTERISTICAS DEL REMERVIDOR

LADO DE TUBOS

NCP= 1,00 NT=244,70 DELTAPZ (0,0000
Diz 1,00 LT= 16,00 DP2Fz 0,24818
Ppz 1,25 NPE 2,00 HI0= 1500.00

LADO CORAZA-EBULLICION -

NT: 36111.31 UT=s 167,04 DK=40,66
QTMAXS 221056,60 UH= 120,00 DC=23,95

AH=E 25942.46 Us=s 48,41 RC= 0,00450
QHMAXa 30952.82 HSCz 65,31 QDs 26591023.84

AREA DEL REMERVIDOR KETTLE= 1025.,00 FT2

COSTO DEL REMERVIDOR KETTLEs= 472831,65 M,N,



B AL ANCE TERMICD

CARGA TERMICAS 896000,00 BTU/HR

TUBRQS CORAZA
T.ENTRADAC F) 400,20 169,190
T.3ALIDA ( F) 353,490 o 172.00
FLUJO(LBS/HR) 993,48 169090,00

CARACTERIGTICAS O E L RERERVIDOUOH

LADG DE TyBJS

NCPz 1,00 MT=z 47,55 DELTAP= 0.0000
Pi= 0,75 LT= 8,20 DP2F= ¢,08779
PP §,0¢ NPT 2,90 HI0= 1500,00

LADG CORAZA=EQULLICION

AT  58328,73 UT= 186,77 Dk=14,94

QATHHAX= 258342,92 UHS 154,72 nCs 9,34
e  31751.31 UsS= 47,56 PC= 0,00400
QH!1AXs B87557.14 HSC=z 04,92 QD= 2370764,5t

AREA DEL PEHERVIDOR KETTLE= T4, 67 FT2

COoSTO DEL REHERVIDOR KETTLE= 180031,67 M,N,



o

=

BALANCE TE
CARBA TERMICA=25373500,09
TUBQDS
T.ENTRADAC F) 400,090
T.SALIDA ([ F) 353,90
FLUJOCLRS/HR) 25771.99

ACTERISTICAS U E

LADO DE TuBUS

CP= 1,00 NT=673,22
Di= 0,75 LT= 16,00
PPs 1,00 NPE 2,00

LADO CORAZA=EBUL
2T 22139.05 Utz 172,41

QTHMAX= 540714,39 UHs 190,81
QH=  12945,23 USs 45,4t
QHMAX= 48701.,4% HSC= 57 .76

AREA DEL REHERVIDOR KETTLEs ¢

COSTO DEL REHERVIDOR KETTLES

RESVTES0

ATU/HP
COPAZA

244,00
250,00
264603,0

DELTAP=:
DP2F= ¢
HIO0= 1

LICION

DK=
DC=
RC=
iCs=

114,46 F712

786030,8¢

J

0,0000
61140
500,00

76,90

31,34
0,00400
27372157 .44

M.N,



3 ALANCE TERMICO

CARGA TERMICA=25373500,00 BTU/HR

TUBQS CORAZA
T.ENTRADAC F) 400,499 244,09
T.S5ALIDA ( F) 353,00 250,00
FLUJOCLBS/HR) 25771.99 264603,00

EL REKERVIDOR

W
<

CARACTERIGSTICA

LADO .DE TUBOS

NCPz 1,00 NT2673,22 DELTAPS 0.0000

N1z 0,75 LT2 16,00 DP2Fz 0,61140
PP 1,00 NPE 2,00 HIO0= 1500,00

LADO CORAZA«EBULLICION

T8 22139.65 UT=a 172,41 DK=76,906
QTMAX2 S40714.39  UHE 100,81 DC=E31.34
QH3 1294%.2% US=z 45,41 RDes 0,00400

QHMAX3  48701,43 HSC= 57,76 QC= 27372157.44
AREA DEL REHERVIDOR KETTLEa 2114.46 FT2

COSTO DEL REHERVIDOR KETTLE= 786030,86 M,N,



CP 570 DF A"anT’krIﬂv A 19 AHNS: JAS3IRGSak«dd 1.,

VALCR PRESENTE DE cO3TUS TJL UptPACIUH
Y CE INVERSTGM TuTal

bt Aos b i Lol
1 L1G696TATE+1 0
2 © L10BT1390E+ 1y
3 y W 10514630+
4 LI1P2S81RE+1 )
5 W11024763E+1y
brt .11618358E+1y
7/ CVIR164U9E+10
8 i L12018393E+14
QUi W .szazsvaoe#lg
1 T 1441 282F 4G

VALOR PRESEHTE A % ANOSE ,.S55280220E+10 VM |,

VALCR PRESENTF A 10 #MUS3 J11S60363E+11 M M,
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FV(i14d)s= 3156
FV(1iS)= 7156
FV(1ie)= 9156
FV(117)= 9156
FV(113)= 12049
FV(1i7)= 12049
FV(12a)= 12049
FV(121)= 730608
FV(122)= 712329
FV(123)= 631490
FY(124)= 33729
FV(125)= 318722
FV(126)= 30383
FV(127)= 24333
Fvi1es)s 50090
FVY(129) < 50099
FY(L30)s 50009
FV(131)= SREID
FV(152)= 733003

Te11d)=
T(lIS):
T(116)s
T(117)=
T(118)=
T(119)=
T(120)=
T(121) =
T(122)=
T(123)=
T(12d) =
T(125)3

T(1206) =

T(127)=
T(128)=
T(129)=
TC139)s
T{131)=
T(132)=2

298,00
295,03
298,00
293,00
298,00
298,02
278,00
330,900
590,00
233,00

598,29

598,99
212,99
290,09
418,99
520499
118,09
520,90V
212,99

P(1id)=
P(115)=
P(116)=
P(117)=
P(118)=
P(119)=
P(120)=
P(121)=
P(122)=
P(123)s
P(124)=

P(123)=

P(125)%
P(t27)=
P(128)=
P(129)=
P(13))s
P(131)s
2(132)3

So0.0C
5Ce0¢
S0e0C
50400
S0e0C
SGe00
50600
830400
25000
50600
250400
250400
365400
498400
290400
275400
290400
275490
330400



rvi vdys
FV( 65)=
FV( E&6)=
FV( 67)=
FV( ER)=
FV( €9)=
FV( 90)=
FVC 91)=
FV( 92)=
FVE 91)=
FV( 94)=
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POTENR T OO ILRE 543,07 P

FOLCR ot IFoLiauTpnse, ana

COLSYIIC LF VaPURE 2nt?o  LE3/H

cORTY DE LA TUPRTINAZ lelhgt 18 M M
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ORESTUN(PST) 275, 0y 50,00,
FaTALPTO (RTU /LTS 1274, 1250014

CAatnCl L1231 1CAS DE LA TURBILYA
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COMIENCE
"MEZCLA"

(Wi, w2, 03, nd)

Fv (v3) =

[
1

Py =

CALL PRoH20
(7, P, rsFl,
He, pv )

(3) (z)

HI =HY ]'r 2= ITMI: =) HI=HL

=3

Hi=HVSC 1

Jl (5)

T2 = “—

L

P2 -

L

CALL PROH20
(T2,P2,T5F2,
He, HV)

- |

H2 = HL

Hz=~HVSC2 | lo w
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CLATN O (v T3 T nz 179571 .4 ot



THRRTLA DL v APOR PEFA COlfpTp SUD 0 PLARTA DCGT, TJR,, SFCN, Al VACLC,
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RaAalL2r1 T E TR ST G
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GECMLTRTE DFL (Cp0:

. iiA= J72 Plp- O 15,22 NIE

Loi6. OF ”“0“= 15iga oiEs o BUBESE  AT0H) ?
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CALTHTANU? NI REFORIACING PARA PEACTCR, PLANTA REFORFADURA F [AFTAG.TFD=T71

BALAMNCE TERMICEU.

CAKGA TERI*ICAZ ,2012400CE+L9 BTU/LP

FLUINO 513E3
-HODNO' o1 '
T:f",p"’ Egzh?tg g Eg lrgtboag 21- \ 93
r ry o
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GASTU LE CCMBUSTIBLES 17412,07 LES/HR

COSTL LOL CALENTALUR=S 25507776,99 M N,
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Resumiendo los resultados obtenidos, se observa que quemando gas en lugar de combus—
toleo se tiene un ahorro bastante considerable, y que de las otras siete propuestas la se
gunda fué la éptima de las analizadas,

Por Gltimo se desea sefialar los célculos que realizé el simulador en una opcién para
fener una idea mds cercana del alcance que puede tener este programa. Se llamé 12 ve
ces al médulo de calentadores a fuego directo, 2 veces al de calderas, 1 vez al de
intercambiadores de calor, 9 veces al de rehervidores, 59 veces al de mezcla, 39 veces
al de turbinas y 1 vez al médulo de eyectores. A continuacién se mencionan los tiempos
empleados por la computadora para llevar a efecto una opcién.

Tiempo requerido para la compilacién:

ET = 1:36.5 PT = 26,3 10 = 6.0
Tiempo requerido para la ejecucién:

ET = 3:34.1 PT = 19.0 10 = 2.9

En total se alimentaron un promedio de 490 tarjetas de datos por corrida. El tiempo em
pleado para ordenar y almacenar estos datos es de aproximadamente tres dias. Se utili-
z$ teleproceso con el sistema llamado "Cande" para el manejo de toda la infomvacién
necesaria, de tal manera que se pudieron obtener los resultados requeridos en dos dias
de trabajo,

Los programas se corrieron en una mdquina computadora Burroughs 6700 del Centro de
Servicios de Computo de la Universidad Nacional Auténoma de México, compiléndose
el programa realizado en el lenguaje denominado Fortran IV.

A continuacién se presenta el listado de resultados obtenidos por el simulador. Y en el
apéndice el listado del programa principal.

139



11540.3

T 11540

-+ 11440

4 13876

1 nzaz.7
T 11340

VALOR PRESENTE A 10 ANOS (MM. PESOS)

—— -

600 830 | 000

PRESION DEL CABEZAL DE ALTA (PSIG) -

GRAFICA . RESULTADOS DEL SEGUNDO GRUPO. FIG5.3.1.

vae\




8El

ANALISIS DE RESULTADOS

NIVEL VARIABLE 5a.OPCION 6a.OPCION 7a.0OPCION 8a.OPCION la.OPCION

BAJA Flujo (Ib/hr) 257,085 257,085 257,085 257,085 257,085
Presién (psig) 50 50 50 50 50
Temperatura( °F) 288.5 288.5 288.5 288.5 288.5

MEDIA Flujo (Ib/hr) 712,529 712,529 712,529 712,529 712,529
Presidn(psig) 250 250 250 250 250
Temperatura( °F) 590 590 590 590 590

ALTA Flujo(lb/hr) 779,098 779,616 779,982 777,984 780, 668
Presién (psig) 700 750 900 950 830
Temperatura( °F) 860 868 895 910 880

Flujo anual de com~ :

bustible (MM.lb/hr) 1'186.36 11186.38 1'1186.39 11186.32 11186.42

Costo de inversid