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CcC a P I 7T WU L O I

Imntroduccican

Desde el inicio de la década de los akos cincuentas, con el
auge industrial y del petroleo, se inicio en forma paralela la
destruccion paulatina del medio ambiente. 31 bien este problema +ue
exclusivo de los paises industrializades, hoy en dia, la contaminacion

ambiental, o3 un problema que atafe 2 toda la humanidad.

Pebido a esto, las innovaciones e ihvestigaciones
tecnolégicas se han enfocado a la obtencidn de ‘écnicas de generacioén
de energiz en forma limpia, un ejemplo =2 lo anterior, es la
tecnoloala para la generaci14n de vapor mediarte un combustor Jde lecho
fluidizado.

€1 presente trabajo de tesis tiene como objetivo la
presentacibn de urn panorama general de lo que son los generadores de
vapor de lecho fluidizado, novedosa tecnologia gque es capaz de reducir
los niveles de contaminaciédn del fendmeno de combustidn, conviene
indicar también gque se pueden aprovectar otros materiales no
utilizados en combustaores convencionales, debido a la reduccién de
contaminantes en los gases de desechos cori el fin de que se le

congidere como na opcidn viable y confiable en prosectas futuros.

Fara lograr lo anterior, se :incluye una descripcion
detallada del equipo, los principioe de oferacion en 1los que estd
basada esta tecnologia, las ecuaciones de disedo, un ejemplo de

calculo y la evaluacidn econémica de este ejermplo.
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CcC Aa FP. I T WU O II
Descripcion del Equipo

te— Historia y wventajas de los combustores de lecho
fluidizado.

Ls combustion en lecho fluidizado ha si1do utilizada por varias
décadas. Criginalmente, en la década de 1los veintes, se empled en
procesos de gasificacidn de carbdn dentro del campo de la industraia
quimica. Fosteriormente durante la Segunda Gueria Mundiatl se
desarrolis un procesc  para el "cracting" del patrédlec utilizando un
leche flu.i1:ado y con el fin de producir gasolina de alte octanajye
para avic-es, Durante 1 periodo de 1la postguerra sze iniciaron
experimentos relacionadaos con la gengraci1on de vapor quemando
materiales en un lecho fluidizado. Pero al mayar auge  en 1a
investigarsi¢n y desarrolla de esta tecnologis fue a fines de la decads
de lo= cesentadz € inicio dr la de los setentas, estc motivedo, por el
interés an  generar vapor usando cualaunier combustible sélaido, s1n
importar = calidad, pera on un  poder calorifico adecuadao, 7  sin
producir «n altn grado de contaminacidn, al 13ual  que lograr bajos

caostos de zarital y de ouperacioaon,

Los paises industrializados, principalmente Estados Unides v Gran
Bretata, fucron los precwr sores en el Jdesarrollo de esta tecnologia,
Después de .arios anas de 1nvestigaciones se  logro implementar -una
nueva tecnologia para la generacion de vapor, que aporta las

siguientes ventajas:
1).~ Fermite quemar combustibles de biid calidad y costo.
). Las temperaturas de combustidn son menores. & las: de fusidn de las

cenizas ‘del. .carbén, evitandose el problema  de’ es;nrigm‘entg"' y.

enéuclamienta' del © equipo y por 1o . tanto ne:ésitandb de fpocd

mantenimiento,




TV .- Las temperaturaz de zpericidn son menoras a las temperaturas  en
que se +torman grandes cantidades de tO», por esta  rafon nc  es

necesario adicionar equipo algunc para la eliminac:ion de estos Jases.

A). - El lecho fluidicado estd formade de piedra caliza, que reaccicna
con el acufre conten:1da en el combustibla, elimindndose asi las

emiziones de di>xido de azuire.

S).- Los combustores de lecho Juidizedo acupan mernor espacio que las

unidades convenclonales, de la misma capacidad,

6t.- Camo el azure 25 captado al morents de farmarse reaccilonands con
la piedra caliza y transformandose en sulfato cde <calcio, es mag Ffaécil
disponer de estos desechos que de los obterados en un  uesul furadoe

tradicional.

Ahora bian, AG1 £omd @atas noeves tecnoiogia presenta: tadas 1a§
ventajas enumerades, temuién @3 cierto que s algo que - en la
actualidad estit aun en proceso de investigacion: ' aungque existen
diversas plantas piloto de las gque 2 han obtenido datos muy
alentadores y de los <cusle: s3e puede 1nferir que esta tewnologia

tendra un 3r n futuro.

2.— Evolucitn de los generadores de vapor de lecha
¥luidizado.
ia tecrnologia de combustion de lechs fluidizado 3ze ha

desarrol ladn 3 traves de cari1as generacinnes en su dilzefo.

La primera generacion de este tipo de generadores de vapor es 1
llamado burbuieantea i¥rgura 1), del inglés bubiing, conaiste
basicamente en una cama de particulas so6lidas formada por el
combustible sédlido y la piedra caliza, las cuales son mantenidas en
suspensidn por medio de una corviente de alre que entra for la seccidn
bajra de la camara de combustion., Con la fluidizacicon, que comsiste en
mantener en mosimiento constante a  lag particulas de combustible.
fpiedra caliza mediante el pasc de una corrignte de aire por debajo de
1a cama, se adquieren las condiciones de turbulencia necesariase pars
una buena conbustion. Al experimentar con este equipo se descubrid que
e tonian muchos problemas en relacidn o« la operacion y efic:encia del

misamo.



Fara eliminar y <3lucions: ostes pretlesas, los diseXadores
tdearan variaciones 2n la cama fluidirada cldsica. que es el generador

de vapor de tipo burbujesnts, originandose wuna segunda generac:idy e

combustores de lecho fluidirado, representada  por dos  disedoe, =]
primerc llanado de circulacion de solidos (Figura 2)  y el segunds
conoci1do cama de des etapas (Figura T,

El primer disefn de ezta sejurnda generac:16n je generadores de
vapor de leshe fluadicsdo. origins los siguientes cambios:

Se ancontrd gue las eficiencias d2 combustidn obteniuvas en los
generadares de vépor de lecho fluidizado burbujeante eran 1nferiores a
los valores que tedricamente dSe esperaban. Esto s=2  atribuvd a ios

siguientes factores:

st1a une alta elutracidn de rarticulas de combustible sin quemar,
asi zcomo piedra caliza 210 redaccionar, lo que Lambien producia  un

elevado consumo de ambas materias primas.

- El volumen libre de la camara de combustiédn no era suficiente para

permitir tiempos de residencia adecuados para una completa combustion.

Far: solwucionar 2stas  problemas, se adiciond un sistema de
reinyecc14n de loc sdlidos que son arrastrados afuers de la camara de
combustidn. Esta recirculaci1on  permite ademas, que tanto el
cambustible como la piedra caliza tengan urn mayor tiempo de
residencia, obteniéndose una mayor eficiencia de combustion, asi como
tambien wun aumentoe en el rendimiento de las reacciones de 2liminiacion

de atufre,

Este tipo de. combustores tienen una mayor longitud de cama
efectiva, permitiendo a su ve: que la.reaccion del combustible-cpn la

piedra caliza se complete .en 'su. -totalidady para esto . es »QéCeSFPng

aumentar la ‘velocidad -~ 'del i-aire.  coniobjeto: desi-logra

fluidizacaen delﬂmaterxai devla Cama,

E1 segundi disefn de la‘5anérac£bnfque;sefesté,ecp niend
nos etapas,. ‘optimiza 1a’ eficiencia de’ combustién
geparacion fisica dnrla':ombtnrxbn en una.cama;

atra




La cama 1n“griar, gque apers a altas  temperaturas, ez de menor
profundidad 3jue 1s de los hervidores clidsicos midiendo de | a 2 pies,

aqui se lleva & cabo la combustion.

La cama cuperior contiene piedra caliza y opera a las
temparaturas Optimas para jue se lieven a cabo las reaccicnes de
desul frazisn. Sua crofundidad es aproyrimadamente c=2 0.5 a 1.5 pies,
Ademas este d13eRo ti1era una zcna <n donde g2 quemnan las particulas de

carbén Juo son ar-astradaz fuera de la cama 1hter19r.

tos combustores antsriormente descritos, co=ran & la eresidn
atmoséér::a. Fera tembien s3€ han desarrollado cocrbustores de lecho
fluidizado que oreran a presjones mas altas, Investigacicres
e:perimentos raslizados en plantas pilaoto mostraron que las
aficrencilas  de  zcoburition ¥ cesclfuracidn ern A510€ eqUIpPLI 3N

son Y D c#0as Mmenotes 2n

M. ores; ignalmente (38 cawmit10oncs de Tk

comparacion con losz cambustores que trabajan a le presidn atmosferics.

Con este tipo de generadores de vapor, 105 jase:s de Ja comhustisdn
escapan directamerte para mover una turbina y 8! zalor residual  puvie
et recuperads pore mesta de 1cotercamb s adores de calor. que despuds EE

aktandonar la turhina prodacen vapor que mos/erd la -gaunda turbine,

Otra de las <entsjas de la combustien en lecho fluidizade =
presion y relacionado al desarrcile en transferenc:a de energla, es su

patencial en lo generacidn de corriente eléctrica, lo que hace que se

raegoieran plartas I 3 ) Lec. 3 mdr paquadas gl A% IOh.AnCionaleg,

I~ Descripcion del lwcho fluidizado on los

generadores de vapor.

a) Materaial gue lo constituve,

Una de ias grincircales venﬁa;és de este tiro G2  combustaras
reside precirsamente en los consticuventes de su cama. La eilmxnacion
del dioxidn de azufre e debe’ a ta: pxedra ralx.a que se adicnona a la

cama junto con el combustlule’\ quemar




La cama de paertizulas en un lecho fluidizado estid formado
aproximadamente de un S5S% de combustible - un 15% de piedra caliza, A
su ver la piedra caliza se compone de RA4.0% en peso de carbonato de
calcio, 10.0% en peso de zarbonato de magnes:io y 6.0% en pesc de otras

sustancias.

El mecanismo por el cual 2! diodride de azufre es eliminado se

basa en 1las siguientes reacciones:

El carbdn ‘tipico contiene de 1 a 4% de azufre y en jeneral el S5% del
atufre contenido en los combustibles se convierte en diodxido de acufre
durante 1o combustidn, La piledra caiiza captura al didudo de azufre

segun las siguientes reacriones.
CaCOx (piwdra caliza) =w==> Cal 4 COu «..oveenes(2.1)
2 802 + 2 Ca0 + 0Oz =--=> 2 CaSOa. ebeeneees(2.20)

La primera reacci1don, donde se lleva a cabo la calcinacidn da La
piedra caliza, es endotérmica y no ocurre sinoc e le suministra

suficiente energia.

Ahora bien la segunda reaccion donde el odiido de caleio
reacciona con el dioxido de azufre formade por la combustidn, es
exotérmicoe y linera energia, coincidentalmente le energfa liberada es
suficiente para vencer la endotermicidad de la primera reaccidn,

teniendo como resultado un sistema quimico que es termoneutral.

El anterior sistema de reacciones, alcanta su maxima eficiencia a
1500-1600 YF, el cual viene siendo el rango de temperaturas estandar

al que aoperdn 2stos combustorcs.

€l producto obtenido se denomina Gypsum o sulfato de calcio, el
cual no es dificil de manejar y puede ser utilirado principalmente
come fertilizante.

b) Fupcionamiento de la_cama.

Antes de que el combustible sélido (carbdn) pueda ser quemado en
el lecho +fluidiczado, @s necesario calentar el matertal inerte (piedra

caliza) del lecho entre 850 y fon ¢ F  aproximadamente, esto se



logra utilirando un si1stema de calentamiento auxiliar, Normalmente =e
utilizan dos metondos, "ue son:

1Y.- El uso de un combustible «uxiliar, por medio de ur  gquemador
colocado en la parte suparior de la cama mientras que esta se fluidiza
con una carriente de aire frio. La ventals de este metodo es que tiene
un costo relativamente bajo; una deeventaja es que solo una parte del
calor producido es transferido a la cama, ya que el quemador se
encuentra en la parte superior. Eixiste una variante de este metodo,
por madio Jdel culil se logra una temperatura de precalentamiento de
1100 °F, esta variante consiste en mezclar el combustible con el aire
que fluidiza 12 cama., esta mezcla se alimenta por la parte inferior de

la misma.

2).~ La utilizacidn de una corriante de aire caliente a través de la
cama. Una forma de hacer eficiente este método es logrando que esta
corriernte de aire, ademas de servir como medio de calentamiento,
también sea el medio fluidificante. La desventaja de esta segunda
alternativa es que resulta caro, ya que no es factible tener el
equipop para calentar el aire asi{ como ductos y distribuidores de aire,
los cuales deben estar aislados. La seleccion de cualquiera de los dos
métodos dependerd de las condiciones con que &2 cuente en la planta.

e alimentacidn del combustible, se inicia una vez que la cama
alcanza una temperatura aproyimada entre 850 a 900 °F; por el aumento
de la tenperatura y una ver initciada la ignicion, disminuirsd la
cantided necesaria del combustible auxiliar, hasta alcanzar un  caen
pPor ciento de combustible. Esto se logra cuando la cama llega a su
trmperatura de aperacion normal, que es entre 1300 y 1600 °F.

La cantidad de aire que =e alimenta al combustor debe de cumplir
dos funciones: fluidificar las particulas de la cama y proporcionar el
origeno necesario para la combustidn.

Conforme el combustor siga operando, la faormacidn de sul fato de
caliio aumentard, y por gravedad 1ra depositandose en el fondo del
mismo. Este material sera descargado por medio de un vertederc hacia
un enfriadoc de aire, el aire caliente resultante es alimentado a la
cama camo medio fluidificante.



Al material de desecho teambién se le extrae caior por medio de
espirales de enfriamiento con agua, este es precslentada y
posteriormente en-iada al combustor para ser evaporada. El material de
la cama es enfriado de 1600 a 3L °F, Despues de ser enfriado, este

©s transportado neumaticamente a un silo de almacenamiento. (Figura 4)

Otra de las wventaias de las camas fluiditadas es su oparacien a
mds bajas temperaturas, graci1as a d4sto se reducen las emisicnes del
nitrégene de la combustion, El éuido de nitrdgenoc se forma por dos

caminos:
Nz + Oa ——==> 2 ND .oevnsrans(2.3)
N2 (combustible) + 0Oz -~=—=> 2 ND .vvaisesee(2.4)

La primera reaccién es justamente la oxidacion del nitrdgeno
atmosférico. La segunda reaccidn es la oxidacidn del nitrdgeno
tontenido en el combustible. El carbén contiene de 0.2 al 1.2% de
nitrageno. El nitrdgeno molecular comienza a oxidarse a Z200 8k,  por
lo tanto, la combustién en lecho fluidizado, suprime la formacidén de

este contaminante.

For medio de la segunda reaccion se pueden producir cantidades
pequeias de orido de nitrdgeno, pero cuidando la seleccidn de los
parametros de operacion, estas resultan menores a las producides en

combustores convencionales.

) Platos do Distribucion Material de Construccidn.

La funcion de los platos de distribucion es la siguiente:
a) dispersar el aire fluidificante a lo ancho de toda la camag
b? sopoartar el peso de las particulas de la misma y
<) evitar el flayo descendente de los sdlidos hacia el fondo del
cambustor
En este aspecto, cada fabricante tiene un disefo especifico,

pero destacan dus de ellos:

- Plato con enfriamiento de agua. ( Flgura S ).
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E1 plato consiste en una membrana parforada, con orificieos por
donde se alimenta el combustible y se distribuye el aire, El1 material
que se encuentra directamsnte sobre el plato de distribucidn no esta
fluidizada, por lo que sirve como uvna capa de alslante que protege sl
plato de las condiciones de 13 cara. Los distribuidores de aire se
encuentran cublertos con tapas tipo cachucha para prevenir el flujo de

los sélidos hacia gl fondo del combustor.
- Flato con capa de mater:ial refractario. ( Figura &6 ).

Este diseRo no tiene enfriamiento, pero el plato de metal se
recubre con una capa de material refractario. Esto evita
potencialmente problemas de erosidén y corrosidn, asl como los que
ocurren con camis sobreenfriadas. Cuando se tienan condiciones de
disminucitn de carga y con platos de distribucidr con agua a veces  se

produce erosion y corrosion.

Una desventaja de este segundo dis2fo es que el platc con
raefractario es mas propenso a sufrir deformaciones o a tener fallae en
los sellos, debido al ciclo térmico del combustor. lo que obliga a un

mayor mantenimento.

En el casa de platos de distribucion para combustores mu,

grandes, se tiene el problema de que si el espacic entre los puntos de

alimentacidn del caombustible son muy grandes, 3e craan zonas
localizadas de oxidacién y reduccién en  las superficies de
transferenci1a de calar; esto Puede evitarse colocando maz

distribuidores de combustible, sin olvidar que l&¢ caida de presién no
dehe ser muy grande, v recordando que es un valor fi1jo de la caida de
presion total a lo largo del combustor. Este valor por lo general es
un 304 & aproximadamente 10 pulgadas de agua para una cama de 3I-4
pies. Aunque esta caica de presi1dn aumenta la energla consumida por el

ventiladcr, deben evitarse canalizaciones a tra.és de la ca2ia de aire,

En el caso de tener una alimentacion de combustible arribs de la
cama, el plato de daistribucion serd igual pero-deberan eliminarse los

orificios para la alimentaciéon de este.

Cuando  se utiliza un medin fluidificante. con una temperatdva‘

menor de 315 2C el plato se - fabricard:-de‘acero=-al cafbon?
soportara con miembros estructurales de . acero ‘estandar soldados a




caja de aire. Ademés para evitar la eroszion se adicicnardn dos capas
de refractario de 1J centimetraos a lcs lados del plato y 10

‘centimetros de aislamiente on la superficie.

En e) caso de utilizar aire de fluidizacidn caliente a mds de 538
%C., se han fabricado platos autosoportados refractarios, construidos

de acero inoxidable 3097 o T10,

For ctrc lado en lo que respecta al disedo del recipiente donde

e alosa el lecho fludizado se recomiends fabricarlos de acero al
carbgn A-34& 5 A-28F grado C. Fara determinar el espesor, se sigue el
cédigo ASME en su  secciern VIII o el codige AFD 620. La  forma

geometirica recorendada para este tipo de combustores es el cilindre o
la esfera esto obedece a varias rarones, entre las que destacan: a) La
fluidizaci19n no e campleta an recipientes con  4ngulos, pues en  las
esquinas la fluidizacion es menor ya que elimina el gasto de refuer:o
de soldadura en 1os 4ngulos, b) Con un recubrimiento refractario
circular serad necesaria una menor cantidad, ademds de que puede

utilirarse solo una lamina.

Fara proteccién contra la cor+vosidn en la pared, se debe

selecciansr un aislante que cumpla con los siguientes requisitos:

— Debe <coportar 1lo abrasivo del fluido de 1la cama, as{ como,
proporcionar un control predecible de las temperaturas que se alcancen
en la pared.

e recomendable para cumplir con estos raquerimientos es el
utilizar un recubrimiento en capas multiples de diferentes materiales,

tal y como se observa en la figura 7.

d) Velccidad de fluidizacion y otras_variables.
Sir. lugar a dudas, la variable mas importante en el disefo de los

generadoras de vapor de lecho fluidizado, es la wvelocidad de
fluidizacion del aire. Esta variable influye directamente en la
eficiencia de la combustidn. el tama¥o del combustor, los costos fiijos

y los costos variables.

La velmcidad de fluidizacidn dg operacion de la cama se define

como el promedio de la velozidad vevtiqal de los gases de combustion
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en un area libre, directamente por enc:ma de la cama, mientras los

gases de combustion esten a ijual temperatura.

La velocidsd de fluidizaciéon es inversamente proporcional al
tamaio de la unidad de combustidn, también a mayor velocidad de
4luidizacién menor eficiencia en la combustion. Una solucidn es el
agregar aire en exceso 6ptimo 1lc que ocasiona una pérdida en la
eficiencia global del ejuipo, ya que este aumentard al increnentar la
profundidad de la cama. Este hecho mejorard la eficiencia de 1la
combustién, pero 1nfluira en los costos fijos y gastoz de operacion.
Por esta racoén se requeririan ventiladores o sopladores muy grandes vy
can un costo muy elevado.

For otro lado, =1 se aumenta la velocidad de fluidicacidén,
aumentan los problemas de erosion y corosién, lo que obliga a tener
una mayor zona de rombustion con el obtjeto de disminuir o eliminar las

particulas de carbdn y piedra caliza cue llegasen a elutriarse.

Otra opcion es el colocar una segunda camara de combustidn, ya
que a menor tamafo de esta, las particulas gque alcancan a elutriarse
son de menoaor didmetro; zin embargo, este camino repercutird

directamente on los costos -1ijos.

Al aumentar la velocidad de fluidizacidn ze disminuye la cantidad
de bidxido de azufre retenido, pero este no es un parametiro decisivo
en la seleccidén de esta, ya que la retencidn del azufre depende en
primera instancia. de la =zalidad del combustible que se esté guemando,

asi como de l& calidad del aite que se pretenda obtener.

Como puede observarse, el efecto 4e la velocidad de fluidizacién
es muy complejo en los costos de capital y dificil de evaluar; al
aumentar la velocidad de fluidizacién, el drea de la cama se verd
reducida, haciendo neczesario el aumentar la profundidad de 13 misma vy
la altura de la secci1dn de combustién. De igual forma, al tener altas
velocidades se requerira de una mayor cantidad de material en la cama,
y si se tienen tubos de transferencia de calor i1nmersos en ella, se¢
requerird de un  mayor numero Je ellos, ya que la transferencia ds
calor se ve mermada. El colocar mas tubos origina un aumento en 1:i

caida de pPresion det aire da fluidizacidén. Ademds &
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altes velocidades, se requerird de una sequnda camara de combustioén.

@) _Alinentacion de las Materiss Frimas,

La alimentacién de las materias primas ha sido un factor que ha
atraido 1a atencion de 1cs disefadores de combustoras de lecho
fluidizado, ademas de que ha requerido de grandes esfuerzos en
investigacién. Esto se debe a que euxi1sten dos posibilidades de
alimentacién de lss materias primas i(combustible y sorbente) a la cama
de flu:dizacidn, ya saa por arriba o por debaio del lecho. Estas dos
farmas afectan directamente a la eficiencia de combustién y otros

factores.

El sistema de alimentacidn por debajo de la cama consiste en
alimentar el combustihble v sarbente ngumaticamente a través del plato
de distribucidn colocade en el fondo de la cama (de este plato ya se
habld en incisos anteriores), ambos se pasan a través de la cama antes
de ser elutriados; esto origina una mayor eficiencia en la caombustion
y una mayor captura de diéxido de azufre, comparado con el sistema de

alimentacion por arriba de la cama

El problema de este primer método de alimentacidn es que es muy
complejo ya que requiere de ventiladores, transportadores de aire o
compresoras bastante grandes. Tambi1én se pueden tener problemas si
alguna particula se queda atorada en el plato de distribucidén o en los

transportederes neumiticos

Foi- aotra parte 1la alimentacion de materias primas por arriba de
la cama ocasiona diferentes problemas, debido a que las particulas del
combustible s6li1du y de piedra calica pueden ser arrastradas antes de
caer a la cama de {fluidizaciédn, Este tipo de sistema requiere de una
mayor recirculacién del combustible, pues se reduce la caeptura de
dibnido de carbonm por la piedrs celizay esto se debe a que parte del
carbén se va a quemar en la parte alta del combustor y no caerd o
llegard a la cama. Ademads, al permanecer las particulas de carbdn poco
tiempa, los drenajes de cenizas se podran taponar mds facilmente vya
que las particulas elutriadas serdn de mayor tamafo. Fara hacer mas
funcional essta segunda forma de alimentacidn ae han hecho estudics en
plantas pi1loto en donde el combustible, antes de alimentarlo, se

"lava" por medio de unos limpiadores que
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practicament® lo que hacen es uniformizar el tamafio de las particulas,
asi{ como eliminar posibles impurezas del combustible. Con esto se
logra mejorar las eficiencias de cambustion y captura del didxido de
azufre llegandose a iqualar con las eficiencias @n los sistemas de
alimentaci16n por debajo de la cama de fluidicacioan.

No obstante. 1a temperatura en el &rea libre o camara de
combustidn debe de cermanecer alta por lo que es necesario emplear una
cama con mas Frofundidad. Ademas, el hecho de limpirar el combustible
representa una desventaja en costos y tiempo 1o que aumenta cuando se
lleqan a utilizar rombustibles de Dbaja calidad. A esto se@ contrapone
el hecho de que una de las principales ventajas de los combustores de-
lecho fluidirado es el poderlos alimentar con combustible de bajisima
calidad.

Salta & la vista que cada wuno de =2stos matodos de alimentacidn
tiene sus ventajas y desventajas, dependiendo 1la eleccioén, de las
caracteristicas del combustible dispon:ille, de los requerimientos de

espacio y por supuesto, del costo.

Antes de alimentar las materiss primas al combustor, estas deben
de molerse an particulas de un tamaro definido, Cuando se alimentan
por debajo de la cama, €1 tamaXo de las .msmas debe de ser menur que
cuando se alimentan por arriba; eslo se debe a que mientras que en el
primer caso se requiere que las particulas suban a2 través de la cama,
en el segundo deben caer y no elutriarse; por esta razon las mismas al
s mayores rno podradn  ser tan facilmente elutriadas obligands a que

permanezcan mas tiempo en la cama.

En el caso de que la piedra caliza y el combustible no tengan el
tama®o de particula requerido, se debe contar con un sistema euterno
de molienda, lo que influird en los costos de capital y de operacién,
ya  que la cantidad de enaergia suministrada al molino as

aproximadamente proporcional a la nueva area generada.

Este factor debe de considerarse en el momento de seleccionar el
sistema de alimentacidn, ya que daberd estudiarse si el aumento en 1a
eficiancia de la combustion, ai se ha elrgido un sistema por debaic de
la cama, es preponderante, en relacidn al aumentc en el costo. tomandc
en cuenta que se requerird un sistema de molienda.
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Otro factor que se debe tomar ern cuenta es ol de la velocidad del
aire de fluidizacidon, con obieto de seleccionar 2n forma adecusda el
tamafo de la particula v tembién can el fin de adaptar y conjuntar
estas dos variables, si se desea una optima eficiencia en combustion y
captura del diéuido de azuire.

La velocidad con que ze alime-tan las materias Frimas al lecho
fluidizado va a estar en funcidn del tiempo de residencis, esto es,
para el combustible el tiempo que tarde en completar la combustion  y
para la piedra caliza @l tiempo necesario en Jue el carbonato de
calcio reaccionard con 2l azufre v forme el sulfzte de calcio. el cusal

se ira depositando en el fondo del rombustor.

Ya o2 discutiéd 1a wanazra como se alimenta i3 cama de las materias
Primas, pern otro factor « zonaidet ar ew el relacionadec al numera a2
ovaoquillas o puntos de alimentacion; as!l para &l caso de! combustible
este se surte an los puntos cerzcanos a 1a parte baja de la cama, lo
que disminuye la eficiencia en la combustidn a medida que aumenta 1la
separacidn entre los puntos de alimentacion del conbustible, pero esto
reduce la compleiidad , el costo del sistema de alimentacién. Otra
alternativa serfa el alimentar particulas de rombustible sin tritarar
{(obviamente en menor cantidad), esto se bhace con el fi1n de disminur
los puntos de alimentacién, ya que el tiempo de residencia de las
particulas sin triturar es mayor.

En relacién al nimero de puntos de alimentacidn del carbdn. se
sabe que eriste un gradiente de concentraciéen a lo largo de lo <ama
con el fin de dar una fuer:za suficiente para una buena mezcla lateral
de las particulas del mismo. Cerca de los puntos de alimentacion del
carbén, la concentracidn serd alta, en casos extremos llegari s ser de
tal magnitud que el oxigena en el aire de alimentacidn se utilizara
totalmente.

Otro aspecto de interés es el conocer la cantidad de cenizas Aue
se llegan o elutriar, con el proposito de calcular los equipos de
recoleccidn de polvos antes de que salgam a la atmdsfera., También se

debe calcular la cantidad de sarbente que alcance a elutriarse.

Para realizar lo anterior, se necesita conocer la distribucion

del tamafo de las particulas de carbén al ser quemadas en el lecho
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fluidizado. Eitisten dos componentes de las cenizas que son elutriadas
del lechos

a) Las particulas finas con la distribucidn del tamafo origqinal, es
decir el polvo de combustible que se alimente.

b) Las particulas finas que ll2gan a formarse por la abrasion de
particulas mas grandes que permanecen en la cama. También es necesaric
conacer la cantidad de finos gque existen en un lecho fluidizado. Esto
obedece a que cuando e] aire pasz a traves de una cama con mescla  de
particulas en una Proporcidn de ellas con una marcada diferencis de
tamato, densidad o forma, provoca una inhabicidn de la fluidizacién,
El mezclado de las particulas a diferentes niveles de la cama de

acuerda a sus propiedades fisicas, se conoce como segregacion.

La searegacion oturre cuando las particulas grandes o densas
emigran al fondo de la cama y las menos densas ascienden a la parte
suparior. Asf, una cama sgegregada puede continuar complatamente
fluidizada, y la pérdida de fluidizacion solo ocurre cuando el fluijo
del aire es i1nsuficiente para soportar parte o el total del material
de la misma. En una desfluidizacisn, se forma una capa estatica cerca
del distribuidor en los combustores de operscion continua, en los
cuales los materiales son adicionados y retirados de la cama en forma
continua. Fuede acontecer que la segregacidn ocurra en varios qrados

de severidad:

1) Solo seqregacian. Todas las particulas estdn todavia en movimiento
aun en el fondo de la cama. Esta situaci1édn es aceptable,
proporcionando aumento y ramocidn del material que estd en equilibrio.
De cualgquier formz existe material segregado o un aumento en el tamaRko
promedio de la2s particulas de la cama con una probable pérdida de la

fluidicacian.,

2) Segregacion con algo de pérdida de fluidicacidn, tas particulas mas
densas se desfluidizan v forman una capa estitica en el fondo de 1la
cama, ocasionando que la velocided de adicidn de las particulas
seqregadas disminuya, la carga estatica permanece en un nivel bajo.
Con estoc. s poneden provocar gradientes marcados de temperatura en la

cama.



3) .Segregacion con pérdida de fluidizacién, En este caso la velocidad
de remocitn de cenizas es 1nhsuficiente para prevenir la formacidn de
una capa en el <fondo de la cama, Esta capa puede interferir con la
'flu1d£:aC\éﬂ' con la transferencia de caelor y en circunstancias
extremas, provocar severos gradientes de temperatura, as{ como la

posible formacidn de escorias.

Faor otra parte, 1 el contenida de finos en el combustible
es muy alto ocurrird una mayor elutriacidn, El conbustible que sale de
la cama s1n quema: ocastona que la eficiencia de la cama disminuys en
forma constderable, lo que conduce a tener mayores radios o ciclos de

recirculacion,

Para cada disefn se determina la centidad de calor que 52
desprendera en el Area superior de la cama, este valor oscila entre el
10 y el 30% del total. Esta cantidad es el resultads de la combustion
de los finos y de las sustancias volatiles que son arrastradas por los
gases de la combustidn, ahora bien, si los finos son encesivos, la
unidad no trdbajarad segun las especificaciones. -# razdn  es que si
existe un exceso de combustién en la parte superior del combustor
provocarda que la temperatura en la 2ona libre exceda su  valor de
disedo, lo que a su vezx generari& un descenso en la temperatura de la
cama, ya que el combustible no permanecera en ella en tiempo necesario

para ser quemado.

4.—- Equipo Principal
a) Camara de_ Combustion e Intercambio _de Calor.

La parte superior del lechg fluidizado se denomina camara de
combustion o area libre de la caldera; la funcidn de esta es
proporcionar a las particulas de combustible y de piedra caliza un
tiempo de residencia suficiente, tal que permite la combustiédn total
del combustible as§ como la captura del bidrido de azufre mediante el
agotamiento de la piedra caliza., En las paredes de esta area se
locatizan tubos de agua, en los cuales se llava a cabo un  intercambio

de calor por medio de un mecanismo de conveccidn.

En este tipo de combustores existen dos formas principales para

generar vapor, a saber:



L.~ Ganeradores donde no hay contacto directo entre las rarticulas
fluidizadas y la superficie de trancferencia de calor., En este modelo
el calor de los gases de combusti1on genera la totalidad de! calor en

forma convencicnal, es decir por conveccién.

2.- Generadores de vapor por contacto directo. Estos generadores de
vapar tiaenen la superficie de tranferencia de calor inmersa en la cama
de particulas fluidizadas, dando como resultado una disminucidn en la

cantidad de superficie de tranferencia del calor jue se requiere.

De estos dos tipos de combustores el mas utilizado comercialmente
es el segundo, aunque e] hecho de colocar tubos de aqua dentro del
lecho repregente un problema, ya que, eristird ana mayor caida de
presi1on del aire de fluidizacion., lo que provoca gue Fara que sa logre
una buena fluidizacidn se deba de aumentar la velocidad del mismo con
el subsecuente aumento en los costos de operaciong ademds si se
aumenta la velocidad de fluidizacidn se aumentard la cantidad de
particulas acarreadas por l1os gases de combustidn, lo que repercute en
una disminucion de la eficiencia de la combustidn. Otro problema es
que por el qolpetec de las burbutas de airc, las particulas de
combustible y piedra calira ocas:1ona que los tubos de la cama se
erosionen con mayor facilidad, requiriende que su fabricaci1dn sea con

materiales mds resistentes.

Para disminuir el problema de la caida de presién del aire y la
erosion Je  los tubos, lo aconsejable es rolaocar tubos cromados
colocados con  una inclinacian de 12 grados con respecto a la
horizantal para que la incidencia de las burbujses de aire no sea
perpendicular, ademis asi se evita el deposito de particulas en la
parte inferior de los tubos debido a que estas se desl:zaran por los

mismos hasta llegar & la pared y ascenderan por la misma.

Far otre parte, la ventsaja de colocar tubos de agua en la cama,
reside en que en esta zone se absorbe el cincuents por ciento del
calur tots]l generado, puesto que al estar los tubos a la temperaturs
de la cama, que es la mayor. existird una mayor transferencia del
mismo. En este rona 21 mecaniumo de transferencia de. calor es  por

radiacion.

A continuacidn, ny necesario analizarn por medio da’un festudio

econdmi-a s1 conviene o no el colocar-ios tubos inmértos an. la.cama o
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no; casbe aclarar que el mecanismo de transferencia de calor por
radiacién no es dominante en el proceso general, la ventaja principal
‘es la alta temperatura de la cama con lo qgue babra la posibilidad de

un mayor gqradiente de temperatura.

Con los generadores da vapor de lecho fluidirado se tiene un gran

ahorro, comparado con los generadores de vapor convencionales:, esto
relacionado a la reduccién de la cantidad total de la superficie de
transferencia de calor, ademds coma vya se menciond con  anterioridad.
la temperhtura ed menar que en los generadores de vapor

convencionales.

La cant:idad de calor transferido a los tubos de agua tanto
inmersos en la cama como los de las Faredes, se puede obtcener con la

siguiente ecuacion:

Q=h*Aa s (Tb~-Tt ) + e #«#Ce # A% (Ths -~ Tts )...(2.4)

dondet

Q@ = Centidad de calor transferida. (W),
h = Coeficiente de tranaferenc:a de calor por conveccion.
(W/m2 Ky,
A = Area de transferencia de calor en la cama. (m2),
Tb = Temperatura del lecho fluidizado. ( K).
Tt = Temperatura de la superficie de transferencia de calar.
¢ K.

n

e Factor de emisividad por radiacién. (Adimensional).

Cn = Constante de Stefan—-Boltzman. (W/m® K).

En esta ecuacidn, el primer término ce refiere a la transferencia
de rcalor por convaccibn, mientras gue el sequndo indica la
transferencia de calor por radiacién. El mecanismo de tranferencia de
calor por conveccidn representa un B80% de la cantidad total del . calor

trangferido siendo por ende el aecanismoc cantrolante.

%e sabe qua si la cama esta bien fluidizada, es decir, con . .una
temperatura uniforme, 21 valor del coeficiente de tranferencia de
calor por conveccion ( h ) es practicamente conatante can respé:ta aV
la cantidad de aire suministrado; su valor se determina por medio del;
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tamaRo promedio de las particulas del material que entra a la cama,
este valor disminuye al aumentar el tamado de las particulas de

combustible.

Debido a que la temperatura del tubo metdlico es esencialmente la
misma de la ecuaci16n 1.4, ce puede obgervar que las unicas variablaes
del sistema, son la temperatura vy el area de transferencia de calor de

la cama,

Puede wbservarse que para el caso de un generador de vapot
perfectamente fluidiczado =! coeficiente de transferencia de calor es
constante y no depende de 1a velocidad de +fluiditacidon, presidn de
operacidén del hervidor, lonaitud y densidad de la cama, excepto en el
caso de gue alguna o algunas de estas propiedades afecten el tamafo de

las particulas que residen en la misma.

Se ha estudiadoc qQue para una mexcla de particulas que posean un
amplio ranqgo de tamaros, el proceso de tranzferencia de calor esu
detarminado predominantemente por las parti{culas finas de la maz2cla,

no siendo afectado esle proceso por las particulas mds gruesas.

Al quemarse el combustiple en un lecho fluidizado. la mitad del
calor generado se enplea para calentar el aire de combustidn hasta la
temperatura de operacidn de la cama, de esta forma, si el combustor es
oparado con un balo exceso de aire., el calor restante sera transferido

directamente de la cama a las superficies de transferencia de calor.

En 1o que respecta al disehc térmico de un genarador de vapor de
lecho Fluidizadao, bhay una pequera variacién en el wvalor del
coeficiente de transferencia de calor dentro del lecho fluidizado, en
contraste con la gran variaci1dn qua existe a través del Area de un
generador de vapor convencional de carbén pulverizado, esta ventaja
permite al disedador minimicar 1a cantidad de combustible requerido
para lograr un adecuado spbrecalentamiento, esto es, localizar el drea

de sobrecslentamiento en la zona de mayor temperatura.

Otro factor que caracteriza a estos equipos es la rapidez con la
que se quema el combustible, originando una alta liberacidn de calon
volumétrico, como consecuencia se tiene un tamaic muy reducido de la

camara de combustién, comparado con - una unidad generadora de - vapor
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convencional que utilice combustible triturado. Este punto origina un

ahorro bastante significativo en lo que respe~ta a costos de capital,

£l metodo de reducit la carga disminuvendo la alftura de la cama
depende del hecho de que los coeficientes de transfierencia de calor de
los tubos, colocados en la parte superi2r de la cama, son menores gue
en aquellos tubos localizados inmersos en el lecho fluidizado; aesta
situacien es conocida, pero no wae totalmente cuantificable, en
particular en la cona de cama expancdlds, en la cual los coeficientes

de transferencia de calor cambian rapidamente.

La velocidad de combustian de una sola particula de carbdn esta

determinada por la siguiente ecuacion:

@ =29 ¥ Pi # Sh # Do # d # Cp  .....(2,D)
8Sh = kg d ceees (2.6)
o

dande:

m = Velocidad de combustion de una #nﬁt!cu}afde‘éarﬁan.
(kg/a). e i T

Sh = Nimero de Sherwood. 5
Da = Coeficiente de difusidn molecular en fésé'gq;ensa;

(m2/s).

d = Diametro de particula de carbodn. (m);hl

Cp = Concentracién de oxigeno en la fase~en,gyésy§9n.;:
{kgmol de oxigeno/m™). B 't S

kg = Coeficiente de transferencia de masa,  (m/s) .

La velocidad de combustion de las parti{culas de combustible en un
lecho fluidizaedo estd  influenciada significativamente por las

condiciones de operacion de la cama y por los pardmetros de diseRo.

B) Ciclonegs Elimjnadorrs de Cenlzas,

Este equipo se uwtiliza con el fin de aprovechar al mdximo las
particulas de combustible que no ss8 hayan quemado: evitando que s&
disipan en la atmosfera. La cantidad de finos  que - se necesitan
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colectar va a decender de la calidad con 1& jue se quieran obtener los
gases de combustion, y por lo tanto tener ura mayor recoleccion  de

fincsy este hecho aumentard £l costo de capital del equipo.

El principlo de estos ciclones esta basado en la separacién en
dos fases, una stlida vy wutras gsseosa. Tomando en cuenta las fuerzas
activantes el mecanismo para la recoleccién d= polvos se clasifica de

la sigwiente forma:

1.~ Asentamiento por gravedad.

2.~ Depositacioén inercial.

F.~ Intercepcidn de linea de flujo.
4.~ Depositacion difusional,

S.- Depositacidn electrustdtica.
&.- Precipitacidon térmica.

7.- Aglomeracién sdnica.

ta mayoria de los equipos recolectores de polvos funcionan en
base a dos o mas mecanismos de los antermiormente sefalados, por esta
razdn es conveniente clasificar a los eliminadores de polvo Por su

tipo y no por su mecanismo,
La clasificacidn es como sigue:
1.= Filtros de aire.
2.- Precipitadores eléctricos.
3.~ Depuradores. ( Scrubbers ).
4.~ Filtros de bolsa.
5.~ Separadores mecanicos cantrlfuqqs.
&i-.Ciclones separadores.
.~ Camaras de depositacidn por gravedad.

De wstos tipos de separadores el mé&s comunmente utilizado es el
ciclon separador ya que siendn muy simple el principio con el que

funTiona, ev econohice en cuantn a su.cperacion y costos de capital.
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Bu funcionamiento basico es el siguiente: La mezcla de gas sdlida
entra en una camara cdnica o cilindrics colocada tangencialmente en
uno o mas puntos, saliendo por debajo por una abertura centraljg las
particulas de polvo, por su misma inercia, tengeran a moverse hacia
abajo por la fuer:za de gravedad pars depositarse en un recibidor. Este
tipo de separadores se utiliza con gases a 1000 °C y se aplica a gases
can particulas solidas hasta de 5 micras de diametrro. Con particulas
de 3 micras de dismetro, la eficiencia disminuye entre el 80 y el 8%

por clento.

c) Economizadores

Un economizador es un equipn que se emplea para eniriar tas
corrmientes de gases de combustién que se expulsan a la atmdsfera,
1qualmente si1rve para precalentar corrientes gque a terperaturas
inferiores a las del proceso e introductdas en esas condiciones,
bajarfan la eficiencia del mismo. En esta forma, para el caso de un
hervidor de lecho fluidizado, los gases de combustidn salen a una
temperastura apraoximada de S00 °C 1las cuales ocas:ionarian una gran
pérdida de energla s1 e dejasen salir a la atmosfera a esa

temperatura.

Ademas existe una corriecnte de aire que se emplea para fluidizar
el combustible y que tamblién sirve como medio de combustion, En
condiciones normales este aire a temperatura ambiente, implica la
necesidad de una gran canrtidad de enerqla para llevarlo « la
temperatura de operactén de la cama, razdn par la cual debe ser
precalentado en un economizador. 0Otro eleamento que normalmente es
precalentado con un economizador, es el agua que se alimenta Ppara
generar vapor. La wutilizacidn de estus economizadores tiene como

objetivo el lograr on substancial aborro de enerqgia.

d)_Sopladores y/o ventjladores.

Estos 1mplementos, son usados para el suministro de aire al lecho

fluidizado y para que tambien funcione como aqente fluidificante.

Los ventiladores son aparatos que manejan baijas presiones, con
caberas menores de U.5 libras sobre pulgada cuadrada, Se clasifican en

axiales o centrifugos.
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Los ventiladores de tipo axial se dividen en dos tipos: de disco
y de propela. Los primeros se utiliczan para la circulacidn en general

o en trabajos donde no se requieren ductos.

En lo que regpecta a los ventiladores centrifugos, se conocen
tres tipos: de asepas curveadas hacia adelante, de aspas curveadas
hacia atrds v de aspas rectas. De estos tres, 21 mids empleado es el de
aspas rectas y @s el recomendado para suministrar el aire a una

caldara de lecho fluidizado.
3.~ Equipo periférico.

a)l_Molignda de mater1as primas.

Para lograr una corrects eficiencia en la combustidn del
combustible al igual aue en la reaccidn de la piedra caliza, se
recomienda que las particualas que se alimentan al combustor tangan un
gidmetro especifica; éste ha sido determinado experimentalmente, ya
que si las dimensiones son muy pequedas ocasionaria el arrastre de las

mismas por lo0s gases de combustion,

FPara obtener un tamafa uniforme de particulas, e utilizan
molinos, los cuales tri1turan las materias primas antes de ser
alimentadas. &n el caso de la piedra caliza v 21 carbdn se recomienda

el uso de molinos de martillos de bolas.

Este tipo de molinoe poseén una corata cilindrica o ¢onica, que
gira en un sie arial v Que sSe carga junto con un medio pulverizante,
como pueden & unas bolas de acero, de porcetana o bien unos rodillos
de acero. Al girar el ci1lindro, el medio pulvericante se desplaza por
la pared y al llegar a la poarte alta del mismo, taen produciendo el

rompimiento o despedazamiento del material.

b)) _Sigtems de trapsporte de solidos,

Para llevar el combustible y la piedra caliza hacia el hervidor
de lachn fluidizado, @s necesario el uso de un sistema de transporte
de sdlidos. Se pueden observar 1ns diferentes tipos de transportadores
empleados para el proceso de alimentacidn de  las matarias primas.

(Figura 8 Y,

Como primer paso, la materia prima proveniente de camionas ©

furqones de ferrocarril  ase descarga en tolvaw recibidaras, de estas
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caen hacia un transportador de banda sinfin, el cual sirve para llevar
cantidedes no muy grandes de s&lidos a diatancias medias. Na as
necesario alimentar una cantidad espec{fica del material, su funcion
es s0lo llevarlo de un lugar a otro sin importar su cantidad. Despues
de este alimentador, se localiza un elevador de cang:lones, el clal
consta de unas paletas que acarrean el material elevandolo hasta el
lugar donde sa localiza una banda de giro de 180 gradasy; dichas
paletas se colocan boca abajo para grovocar la caida del material.
Este tipo de transportador es util scbre todo, en el caso de que se
tengan espacios reducidos. De este elevadaor helicoidal, el combustible
cae por gravedad a través de unos ductos hacia una tolva almacenadora.
Patalela a esta tolva se localiza otra almacenadora de piedra calitica
la cual se llena con la ayuda de un transportador neumdtico. Este
sistema de transporte, consiste en wvna bomba de vacia, la cual estd
conectada a un cargador que al succionar aire, cierra la salida del
cargador y jala el aire por un orificio en donde se conecta una
manguera que caonduce al lugar en donde se tiene el mater:al; cuando se
itnterrumpe la succidn, se abre la tapa inferior del cargador
praovocando la caida del material hacia la tolva. For debajo de estas
dos tolvas, se localiza un alimentador qravimétrico, el cual acarrea
tanto la piedra caliza como el carbén bhacia otro elevador de
cangilones. Laos alimentadores gravimétricos son recomendables cuando
se desea transportar por distancias cortas una cantidad especifica del
material. Estos equipos funcionan bajo el principio de pérdios de
peso, es decir, dejan caer una cantidad de material previamente
calculado y se desaloja a compartimientos que posteriormente lo dejan
caer. Una vezr que se tiene una mezcla conocida de pxedra'calxza ¥
carbdn, se vuelve a utilizar un elevador de cangilonesy la mezcla
asciende hasta caer 2n un transportador de banda sinfin que desplaza
el material hasta la parte superior de una tolva alimertadors de

matertia prima al lecha fluidizado.

Para ayudar a la caida del material, se utilizan unos ductos. Una
vez que se tiene el material en la tolva, se inicia su alimentacidn
hacia el lecho mediante el uso de un transportador helicoidal o de
tornillo, este material tiene que ser alimentado a una velocidad que
estad determinada por la velocidad de combustidén del combustible y la
velocidad de reaccién o agotamiento de la piedra caliza. El usoc de
estos transportadores permite que exista una mayor dimtribucién del
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material en el lecha, ya que, el material es introducido con una
cierta presion y no cae en un solc lugar, como sucederia si1 escurriese

por las paredes.

Este sistema puede variar, pero en definitiva, su eleccion
dependerd de un andlisis econdmico y sobre tado del espacio con que se

cuente.

g} _Chimenea.

Como todas las calderas. las de lecho fluidizado también cuentan
con wuna chimenea para desalojar los gases de la combustidn hacia la
atmébsfera. Las chimeneas deben tener una altura minima, determinada
por las normas establecidas por la Secretar{a de Desarirollo Urbanoc vy

Ecologia.

En las calderas convencicnales los linpiadores de gases
(scrubber) estan localizados en la chimenea, en el caso de calderas de
lecho fluidizado estos no son necesarios, pero la chimenea debe tener
un sistema refractario para prevenir la corrosién de las paredes por
los gases de la combustidén. Su disefo es importante, ya que seg
requiere un diametro y una altura adecuada con el fin de gue no
eszistan grandes caidas de preosidén que ocasionen que  los goeses de  la

combustién no fluyan libremente.

d} Filtros de bolsa,

Este equipo se coloca generalmente entre el economicador de aire
y la chimenea. Sa utilize para separar y colectar polvos industriales

que se tengan en corrientes de proceso.

Los baghouses o filtros de bolsa consisten de una estructura
metalica la cual tiene varios tubns cilindricaos varticales, tambidn
metAlicos, los cuales tienen en su interior una balsa hecha de algun

tipo de fibras, ya sea natural o sintética.

Ademas de soportar los tubos donde se colocan las bolsas, la
estructura tiene unos bafles cuyo fin es el de desviar el flujo de los

alementos filtrantes encausandolos entre las bolsas.

Su  funcionamiento consiste en que se hace pasar la mezcla de
gases con particulas solidas por entre las bolsas, las cuales solo

dejan pasar loa gases reteniendns en su interior a los soélidos.
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Inicialmente la bolsa se encuentra limpia v a medida que va pasando el
9as, se va formando una capa de sélidos en la superficie interna de la
bolsa, esta capa de sélidos se conoce como pastel, esta capa ayvuda a
retener los sélidos ya que va cerrandc los interticios de la fibra. A
medida que el pastel va creciendo, la caida de presi1én aumenta, lo que
provoca que los gases no fluyan. Cuando esto sucede se deben limpiar

las bolsas haciendo pasar una corrmiente de aire a contratlujo.

Las bolsas deben tener alijunas propiedades pare poder llegar a la
eficiencia normal de operacidn, que es del 99% o mas. Esas propiredades

san:

a) Permeabilidad.- La #fibra debe ser suficientemente Pporosa para

permitir un flujJc satisfactorio de aire.

b3 Esfuerzo Mecanico.- La bolsa debe resistir esfuerzos & la tension
ocasionados por diferenciales de presion en la operacion, esfuarzos
cortantes durante el proceso de limpieca y pulsaciones cuando se hace
pasar aire a contracorriente en el ciclo de lavado. Debe soportar la
abrasion, especialmente en el punty donde se encuentra sujeta el tubo

soporte o marco del tubo donde esta soportada.

c) Retencion de Solidos.- La fibra de que esté hecha la bolsa debe
estar suficientemente abierta con el fin de prevenir la acumulacion de
finos en los interticios, a3 su vex debe ser cerrada para ser capaz de

impedir la salido de las particulas de sdlidos através de la holsa.

d) Resistencia a la Corrostén,~- Debe resistir ataques y fotiga debido
a la acuién de agentez quimicos entre las fibras y los materales
filtrados, este fictor debe tomarse mu, encuenta en el caso de existir

humedad en los gases qur =G desea limpiar.

&) Resistencia al Calor.- Para algunns procesos, el filtro debe
resistir el paso ge ls gases A altas temperatur:s. Cada tipo de
filtro tiene wun limite definido de temperatura en el cual puede

trabajar, si se exede csa temperatura se puede desinteqrar la fibra.

f) Facilidad de Lampieza.— E1 filtro debe tener una textura  que
permita una faci1l eliminaci16n dl  polvo acumulado  pastel ) . durante

el proceso de limple:za.



9} Estabilidac Dimersional.- La bolsa debe resistir los alargamientos

y encogimi2nteos, 1as cuales afectaran su permeabilidad.

Algunas tipos de fibras utilizadas en la fabricacidn de

son: algodén, lana, nylon, orlén, dacrén, dinel, vidrio,

polipropilenc, polietileno, teflén, etc.

bolsas

nomex,
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BASES Y CRITERIOS DE DISERO

En la actualidad existen plantas piloto en donde se bha
experimentado en forma muy amplia, la combusticdn en lecho fluidizado,
Gracias a estas i1nvestigaciones ha sido posible obtenar parametros en
su disefio, !os cuales han servido para el calculo de los combustores
de este tipo.

a) Criterios de Operacion:

Uno de los parametrps madas 1mportantes al dise’dar un combustar de
lecho fluidizado, es el de la cantidad de biéxido de azufre que puede
ser extraldo de los gases de la combustidn. La variable que gobierna a
esta cantidad es la relacion Calcio : Azufre, recamenddndose que sea
antre 3:1 y S:1, dependiendo este valor de la cantidad de atufre que
contenga el combustible y de las propiedades de la piedra caliza. En
términos generales, estos combustores son capaces de remover del B% al
?07% del azufre contenido en el mismo. Fara elegir esta variable debe
ponerse especial cuidado, ya que la eliminacidn del bidxido de azufre
de los gages de combustioédn desde el momento en que se forma, evita la
necesidad de adicionar un sistema de limpieza complejo; en otro
aspecto es unoc de los factores Aque hacen mas atractivos a esta clase

de combustares en compatacién con los convencionales.

Otra variable importante a tomarse en cuenta, @s el tiempo que
permanecerdn las particulas del combustible y piedira caliza dentro de
la cAmara de combustidn. Este deberd ser lo suficiente para permitinr
una adecuada combusti16n y a la vez lograr reacciones completas de la
plredra caliza. For el contrario, si el lapso de residencia €s muy
9rande, hard nacesaria una altura considerable del combustor, lo que
afectaria directamente a la velocidad de fluidizacidn; por lo tanto,
estas variables deben aer calculadas rigurosamente. El tiempo de

residencia recomendado e¢s de 0.B segundos.

Debe hacerse hincapié en que dos son las variables que determinan
la formacién de NO,.. a saber: la temperatura de la cama y la cantidad

de aire alimentada al combustar.
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La temperatura de la cama debe de manptenerse en un rango que
oscile entre los 1500 y 14600 °F, para evitar gque haya formacion de NO::
y a la ver capturar a un grado maximo el azufre.

La cantidad de aire debe ser lo suficiente para garantizar una
combustidn adecuada. Fara legrar qua 21 98% del combustible se queme,
8e requiere, que la alimentacidn de aire sea con un exceso de entre el

15 y 25%, con lo que también se controla la farmacidn excesiva de NOx,

La velocidad de fluidizecion es otra de las variables clave al
disefar estos combustares, Se sabe que el calor transferido por unidad

de 4rea en la cama fluidizads, e una funcidn lineal de la velocidad

con que los gases abandonan la misma; es decir. a mayor velocidad de
fluidizacian la cantidad de calore liberado es mayorj por otra parte,
si el aire tiene una velocidad muy grande las particulas der

cambustible, de la piedra caliza y de el material inerte, tienen que

ser de mayor tamaRo para no ser arrastradas fuera de ella por los

gases de cambustion antes de que se quemen o entren en reaccidn; en
consecuencia, conforme aumenta el tamafio de las particulas,. disminuye
la velocidad de transferencia del <=alor. For otro lado, si la

velocidad aumenta. la profundidaed de la cama deberd de ser mayor con
el propésito de proveer un tiempo de residencia adecuado y una Aarea

suficiente de transferencia del calar.

Tomando en cuenta los aspectos anteriormente descritos, s
recomienda que la velocidad de fluidizacién sea entre 6 y 12 pies for
segundo y el tamaRo de la particula de combustible de 1.9 pulgadas, si
1a alimentacién se hace por encima de la cama y de 0.25 pulgadas si se
hace par debajo de la misma. Para la piedra caliza el tamafo

aconaejable es de 1/8 de pulgada.

El aire que se alimenta poara la cambusti1dn debe de estar
caliente, con objeto de aumentar la eficiencia del combustor, para
este fin se emnplea un precalentadar o economizador, en el cual se
aprovecha el calor recidual de los gases de la combustidn anteg de que
pasen al filtro de bolsa y a la chimensa. La temperatura de este aire
que entra al combustor se recomiends que esté ontre 600 y 806k, por
atro ladn los gases de cambustién no deben penetrar al fi1ltro de bolsa

a alta temperatura, siendo la maxima permitida de 425 °F, al
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salir de) ccmbustor alcanzan una temparstura Je aproximadamente °50°F.

el economizador la disminuye a ISOF.

En lo referente a3 los sélidos sabrantes ( sulfato de calcio vy
material 1nerte ), estos deben ser extraidos continuamente para Jue en
la zama haya piedra caliza fresca. Se almacenarian en silos abiartos,
enfriadaos previamente a una temperatura de aproximadamente 250 °F, ya
que del combustor salen a una temperatura de entre 1500 y 1600 °F, El
calor excedente puede ser empleado en precalentar el agusa de

alimentacion o para alguna otra corriente del proceso.

£l combustar deberd diseRarse del tipo atmosférico y en los
cuales ta presién de operacidn oscila entre t6 v {8 libras scbre
pulgada cuadrada absolutas. siendo la presi1é6n de diseRo entre 20 y 25

libras sabre pulgada cuadrada absolutas.

lLa calidad del vapor que s& genera en un combustar de lecho
fluidizado puede tener wna presidn baja, media v alta, esto dependerd

de las necesidades de los usuarios.

Las particulas en la cama se expanden al pasar a través ce ellas
el aire de la fluidizacrdn, la altura de expansién as de entre S y 8
pies y tendr& que ser considerada para calcular dentro del combustor,

el Area disponible para la cama.
b) Criterios del Equipo:

El disefio del plato de distribuc:dn y los materiales sue lo
componen deberd hacerse con especial cuidado. Con este fi1n gse
consideran los critirios sigui:entes: se calculard para producis  una
libra por pulgada cuadrada de cafida de presion normal y tree libroaos
por pulgada cuadrada como maximo. Para lograrlo se bhacen las

siguientes recomendaciones;

a) que tenga una placa de T pulgadas de espesor,

b) que sea de fibra de acero inoxidable T10,

c) que esté recubierto con una capa de refractario de 3/4 de pulgada
de espesar y

d) que su parte superior sea de acero inoxidahle 04,

Los orificios en el platao deben de tener un;diémétrn de 3/1&6  de
Pulgada y estar colocedos con una distribucién de’ 1.5 pulgadas
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cuadradas de separacidn entre ctentros, ton un arreglo cuadrado Y
soportar temperaturas hasta de 1650 °F.

En lo tocante a la localizaci4n de los tubos dentro del combustonr
se aconsejla dejar una distancia de 1.5 pies entre el plato y la
primera hilera de 1o0s mismos; la separacion entre la pared del
cambustaor y los tubos debe de ser oe 5.7 pulgadas. El espacio entre
cada uno de ellos debe tener aproximadaments 2 didmetros en una
distribucisn con un  arreglo de ios tubos triangutar (pitch), Eatas
especificacianes permiten una adecuada fluidizaci16n y encelentes

propiedades de tranferencia del calor,

El materi1al de los tubos debe de ser de acerc inaxidable 347 con
un contenido de carbén no mayor al 0.04%, esto para gue soporten 1a
corrosidn que se ocas1ona por ) contacto directo con el lecho
fluidizada. Al utilizar este materi1al se produce una corrosion de 0.2

pulgadas durante cuatro afos de operacion.

El sistema de alimentacion del combustible se disefRard en tal
forma de que proporcione a través de la cama, una temperatura uniforme
y para lo cual por cada 20 pies cuadrados debe de tenerse un punto de

alimentacidn,

A continuacidn se detalla una tabla con {(os valores mencionados

anteriormente:
CONCEPTO VALOR

a) Criterios de Operacian:

+ Relacién Calcio : Azufre I21-8:g
+ Par ciento de bidxido de azufre 85-0%

remavido . - S

+ Tiempo de residencia ?599;

+ Temperatura de la cama. 1500-15600 °F

+ Exceso de aire ,15?25%i;'

Cemi2 ft/s




+ Tamako de la particula de . 1.9-1/4 pulq.

combustible

+ Tamafo de la particula de v 1/8"
Piedra Caliza

+ Temperatura aire 600-800 °F
+ Puntos de alimentacidn del Uno por cada veinte ples
combustible cuadrados de area de cama

+ Temperatura de salida del 1500-1600 °F
material de la cama :

+ Temperatura de almacenamiento del

material de la cama 250 °F
+ Presi16n de opetacidn . 7 16~18 psia
+ Prasidén de disefo 20-25 psia
+ Altura cama expandida S5-8 f¢t

b) Critaerios del Equipo:s

PLATO DE DISTRIBUCION

- Caida de presion 1 psi normal, 3 psi mdximo
- Espesor de 1o placa 3

- Material construccion 7 Acero lnoxidable -310

- Espesar capa refractaria ‘ 3I/4"

- Material del refractario ) A;.;Iﬁowy 304

- Didmetro orificios ‘ lebf

- Distancia centro a centra (pitch) .. i.5" Cuadrado

« Temperatura ' ;&50 °F

TUBOS



~ Distancia entre el plato de 1.5 ft,
distribucidén y tubos.

@

~ Distancia entre pared del

combustor y los tubos

-~ Espacio entre tubos 2 dismetros

~ Arreglo centro a centra (pitch) Triangular

- Material de qonst:;cciOn Acero Inoxidable 347
- Corrosién permisible 0. 02" en 4 akos

Dentro de las bases de dise¥o se tienen las siguientes:

La planta serd edificada en la Ciudad de México.

Temperatura ambiente 75 °F
Temperatura del agua 70 °F
Presién atmosférica 11.31 1b/in=

La piedra caliza utilizada contiene 80.4% de carbonato de calcio.

El combustible a utilizar en el disedo es carbdén, con  un

contenido de carbdén del 70,15%,
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ECUACIONES DE DISERQ

El presente capitulo as una presentacidn de todas las ecuaciones

y metodologia para el disefo de una celdera de lecho fluilizado.

Fara este diseRo sce debe considerar que la caldera se encuentra
dentro de un sistema cuyo fin es la generacidn de vapor para obtener

energia.

Dentro de 1os equipos que componen el sistema tenemos, <cistemas
separadores de mezclas sdlido-gas, sistemas economizadores de energla,
sistemas de transporte de sdlidos, sistemas de recirculaciton de

condensado, etc.

A continuacioén se presenta una secuencia de cdlculo para el

diseXo de una caldera de lecho fluidizado.

Como primer paso se debe definir la cantidad y la calidad del
vapor que se va a generar en la caldera. El primer cdlculo a realizar
es un balance de materia y energla para conocet la cantidad da calor
producido y tonsecuentemente la cantidad de combustible requerido.

fara esto se utiliza la ecuacidn general de balance:

Entradas + Ganeracidn = Salidas + Acumulacion (4.1)

€1 calor tranferido entre el carbén y el agua, se evalua de 1la

siguiente forma:

Q@ =wCpAT (4.2)
dandes ‘
Q = Calor Transferido BTU/Hr
w = Cantidad de materia 1b/Hr o
AT = Gtadiante de temperatura ;°F

del  fluido ', IS S

Aunque también puede ser evaluado comos -y




Q= w ( Ha - Hx ) (4.3)

donde:
Q = Calor Transferido
w = Cantidad de Materia
He = Entalpia de Entrada del Agua
Ha = Entalpia de Salida del Agqua

BTU/Hr
1b/Hr

BTU/1E
BTU/1b

La diferencia de temperatura se calcula en general de acuerdo a

la siguiente relacidn:

AT = €5 — €,
donde:
t== Temperatura de la corriente a ls salida
ti= Temperatura de la corriente a la entrada
AT = Gradiente de temperatura del fluido

4. 4)

“F
‘F

°F

Se debe considerar una eficiencia de la caldera en cuanta al

proceso de transferencia de calor se refierce. Esto se evalua:s

o ~ I
QAr = ’Z
-
Qr = Calor real Transferido
Q = Calor Transferido al 100% de Eficiencia

Eficiencia en la transferencia de calor

—)
4
]

4.3%)

BTU/Hr

Fara el calculo de la masa de carbdn necesaria para proporcionar

dicha cantidad de calor real, se utiliza la siguiente ecuacidns

Qooms = we Pc
donde:
Qcams = Calor Transferido al combustible
wWe = Masa del combustible
Fc = Poder calorifico del Combustible

Una ver conocida 13 cantidad de combustible, y

mismo, se tiene determinadas la cantidad de azufre

(4.6)

BTU/Hr
1b/Hr
BTU/1b

la compogicitn del

contaenida en el

combuatible. Como ya se ha mencionado con anteriodidad, el azufre es

el principal contaminante de los gases de combustidn, y para sar
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eliminadn se adiciona pledra caliza la cual tiene una composicidn  de
carbonato de calcio determinada, la cual es la sustancia que reacciona

con el actufre segun la siquiente reacciodn:
8 4+ CaC0= + 1.5 0= ———-> CaS04 + CO=2 (4.7

Estequiométricamente se puede conocer cuanto carbonato de calcio
es necesarlo para eliminar una mol de azufre, as!{ como el oxiaeno
requerido para la combustion. Esta reaccidn lleva asociada una

eficiencia.

Ademds de esto, tambiér por bases de disefo, existe una cantidad
de atufre que debe ser eliminada, ya que la Secretaria de Desarrollo
Urbano ¥y Ecologla establece una cantidad de contaminantes ma:imo,

contenido en los gases de combustion,

El siquiente paso es la determinacion del oxigeno necesario para

la combustidén y para esto se utiliza la reaccidn @

Combustible + Dz ~—-—-> COx + Otros gases de
Combustion <4.8)

Es necesario considerar un exceso de 31re y una eficiencia en la
reaccidn pdara conocer la canridad real de aire que se debe alimentar a
la caldera. A esta cantidad se le denomina oxigeno alimentado. EI

oxigeno alimentado s2 calcula como:

Qxpe_* EX
0. = Oz, + <4.9)
dondet
Nza = Oxigeno Alimentado 1bmol/Hr
Oa, = Oxigenn Reauetigo lbmol/Hr

Ex = Porciento de Exceso de aire,

Otro de los componentes del combustible es el nitrdgeno, el cuali

reacciona con el oxigena formando agua, segun la reaccidn: '

0.5 Oz + Hwx ———=> Ha0 (4100
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Otro aspecto que ce toma encuenta en el balance de materia, es la
cantidad de sdlidos que son removidos por la parte inferior de la
caldera, estos sdélidos estan formados por el sulfato de calcio
generado en la reaccién (4.7) y los sdlidos inertes que acompafan a la

piledra caliza.

Forr otra parte, las particulss muy pequeias de combustible y
ptedra caliza, son acarreadas hacia 13 parte superior de la caldera,
estas son recirculadas por medio de un  ciclon, al lecho fluidizado.

Estos solidos elutriados se calculan con la siguiente ecuacidnt

o.s ?.2!
E_ = 130 G EXP |-10.4 /u_g‘ (—ML" i 4.11)
Lus Uf - Uo’

dande: '

E. = 86lidos Elutriados por 1b/Hr ft=

unidad de area

Ut s Velocidad Terminal del Gas ft/gs

Uf = Velocidad nominal del Gas ft/s

Uo = Velocidad inicial del Gas ft/s

G = Flujo masa Velocidad del Gas lb/7Hr ft=

Los sdlidos elutriados calculados con la ecuacidn anterier son
por unidad de &rea.
Para calcular los sd¢lidos elutriados totales se utiliza la

expresiont:

R = E_ & Ac (4.12)
dande: R :
R = Solidos Elutriados 1b/Hr
E. = 86lidos Elutriados por unidad de area‘§' "~{b/Hr it?'
Ac = Area de la Cama. S FER e 3

Para poader desarrollar la scuacion. 4.11 y  4.12; es hécguario

seguir el procedimiento que a continuacion se indicai

- Area de la cama



dondes
Ac = Area de la Cama
Ve = Volumen de la Cama

he = Altura lineal de la cama fija

- Altura de la Cama

he = Uf » C
donde:
Gr = Tiempo de residencia de las particulas
he = Altura de la Cama
Uf = Velocidad Nominal del Gas

El tiempo de residencia y la velocidad nominal
de bases de disefRo (Cap III).

~ Volumen de la Cama

Ve = (U™ Y
fe
dondet
Ve = Yglumen de la cama

me = Masa del Material contenido en la cama
fc = Densidad de la cama

Fara conocer la masa de matertal contenido en

de disefio, se toma la masa de materiales necesarios

arranque de la caldera.

En cuanto a la densidad de la mezcla, se calcula de la

forma:
fam = § Yy
m = comb * Xcomb + }pc * Xpc
dandes
?m = Densidad de la mezcla de
combustible y piedra caliza
e

‘comy = Densidad del combustible

V' pz = Densidad de la piedra caliza

X pc = Fracciédn peso de piedra caliza
X comb = Fraccion peso de combustible

ft=2
ft=
ft

(4.14)

ft
ft/s

del gas " se

(4.13)

&=
1lb
1b/$t=

la cama, de

(4.16)

1b/#t>
16/ £t
16/£t>

“taman

bases

al momentc del

siguiente
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= Velocidad inicial del aire en el lecho fluidizado

= 1 —
az(fu-fay €4.17)

Uo = 1650 M

Esta ecuacioén se utilira para el caso en el que el numero
de Reynoulds sea menor de 20,

‘ﬂ-_(_ﬁl_—._zsﬁ]- 4. 18)

Uo = za.3 g

Esta ecuacidn e= vdlida para cuando el ndamero de Reynolds sea
mayvor de 1000,
~ Nimero de Reynolds

da it $a

Re = A (4.19)

dondeat g

Re = Numero de Reynolds Adimensional

d,, » Diametro de las particulas 't

Uf = Velocidad nominal del gas ft/s

/"(= Viscosidad del gas 1bs/ft

{9 = Densidad del gas Ib/FE=

§s = Densidad del sélido 167§t

= Velocidad terminal del aire en el lecho fluidizado.

Ut - <4.20)

18 MK

El campo de aplicacion de esta ecuacidn, es para' nimeros  de

Reynolds menores de 0.4 .

S) N . E

—_ = e g
(4.21)

oaizzchastaiz e | |

.

Ut =

Esta ecuacidn se aplica cuando el numero de Reynolds oscila entre

0.4 y 500.

ut (4.22)
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Su aplicacién ez para nimeros de Reynolds que estén dentre  del
rango comprendido entre S00 y 200,000,

donde:
da = Didmetro de las particulas om
g = Acezleracién debida a la
fuerza de qravedad 980 cm/s2
f's = pensidad del solido 1b/6ts
fg = Lensidad de! gas 1b/ft>
#l = viscosidad del gas cP

- Flujo Masa \elocidad del Bast

8 = B (4.23)
Ac
donde:s
G = Flujo masa velocidad del gas 1b/Hr ft=
W = Flujo masico del gas Ib/Hr
Ac = Area de la cama £t

Después de calcutar el flujo masa de velocidad ya puede ser
evaluada la ecuacion 4.11.

Far altimo. se raalizard un balance total de materia, es decir,

de acuerdc a la ecuacién 4.1:
Entradas= Piedra Cali:za, Combustible y Aire.

Salidas = Exceso de Fiedra Caliza, Sélidas Inertes, Sulfato

de Calcio y Gagses de Combustian.

Despuée ce realitardn los balances de materis en los equipos
periféricos tales comoas Ciclén Eliminador de Cenizas, el cual tiene
una eficierncia azociada que ©s mavaor del 79%. Los solidos eliminados

en este ciclon son recirculados al lecho fluidizado.

Los solidos restantes en los gases de combustién son eliminados

en su mayoria en el filtro bolsa.

El siguiente paso es la evaluacidn ae las condiciones tdrmicas de
la calderz., E1 calor total es transferido en dos pasos dentro de la
caldera, de baces de diseRo, el BO%Z en la zona de la cama fluidi-ada y

el 20% faltarte en la rora de -onveccidn.
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Fara el calculc de el Area de transferencia de calor en el lecho
fluidizado , se utiliza la ecuacién:

Qem = Ulr Acw LMTD ~ (4.24)
donde:
Quwe = Calor Transferido BTU/Hr
Ui e = Coeficiente Global de
Transferencia de Calor BTU/Hr°F
LMIDLr = Temperatura Media
Logaritmica del Laecho °F

De la ecuacidn anterior se obtienz el valor del area de
transferencia de calor. Los demas términos se =2valuan de la siquiente

forma.

+ El1 coeficiente global de transferencia se determina comos

1
Ui = (4.25)
L. +'1— + Rd
. ho hio

Uow = Coeficiente Global de Transferancia

de Calor BTU/Hr F
hio = Coeficiente Interno de Transferencia

de Calor BTU/Hr*F
ho = Coeficiente Externo de Transferencia

de Calor BTU/HrF
Rd = Factor de Incrustacioén ; T

La temperoturs media logaritmica del lecho, la cual se. asume. .

es constante, ee determina de la siguiente forma:

—tma - tun
e = tma

in
Tew = tum

LMTDLor =

donde:
LMTO e = Temperatura Media Logaritmica .
del Lecho F.
Ter = Temperatura del Laecna . YR F

Fon = TRops ratara dev Salida ol dgoa £
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txa = Temperatura de Entrada del Agua °F

La temperatura de salida del aqua se calcula por medio de un
balance de sntalpfa:

Naa = * hem (4.27)
Ya
donde:
ham = Entalpia del Agua de Salida BTU/1b
G e = Calor Transferido en la Zona
del Lecho Fluidizadeo BTU/ Hr

Wia = Masa de Agua 1b/Hr
huxa = Entalpia del Agua de Entrada BTU/1b

Utilizando un diagrama de Mollier y la entalpia de salida del

agua se determina la temperatura.
Fara determinar los valores de los coeficientes interno vy

externo de transfuerencia de calor, se utilizan las ecuaciones:

e | &
doc dig

;fl = 0.027 * Ra®-™ a Pro-»= (4.28)

dondes
hio = Coeficiente Interno de Transferencia
) de Calor BTU/Hr F
;5: = Factor de Correccidn por Viscosidad,
entre la Temperatura de 1a pared y

la Temperatura del fluido. Adimensional.,
Re = Numero de Reynolds Adimensional.
P+ = Numerc de Prandtl Adimensional,

dio = Didmetro Interno de la Tuberia
en la cama £t
doe = Didmetro Externo de la Tuberia
en la cama ft
k = Conductividad Térmica BTU/Hr £t F

Fara los numeros de Feynclds y Prandtl:

Rer = i cal29)



dendet
Re = Numero de Reynolds Ad:mensional
dic = Dismatro Interno de la

Tuberis dentro de la cama ft

Gt = Fluijo Mamsa Velocidad del Gas 1b/Hr ft=

Y = Viscosidad del Gas lb/ft =
Pr = .:QE:T 4,.30)
donde: -

Fr = Numero de Frandtl Adimensional
Cp = Calor Especifico BTU/1b‘F
, ¢\ = viscosidad lb/7ft =

k = Conductividad Térmica BTU/'F ft &

Posterior al calculo de el area de trancferencia de calor, se

determina @1 numero de tubos necesarios para dicha area:

—_—dl P
(4.31)

N =
T Le doc

dondet
N = Nomero de Tubos en la Cama
A_r = Area total de Transferencia de Calor ft=
T « Numers Pi 3.1415926
Le = Longitud de Tubos en la cama ft
doe = Nidmetro evterno de 1os Tubos
en la cama +t
12 = Factor de Conversidn de Pies

a fulgadas

La longitud de los tubns quada determinada por las dimensiones de
la cama y el diametro de los tubos es seleccionado en funcion de las

bases de disero.

Para calcular el numero de tubos por hilera, se utiliza ta

ecuacion:

Lt = 2 E +dooc x + 2 doc ( x - 1) 4.32)
donde:
€ = Digstancia entre la Parad v el Primer Tubo,



El nimero 2 es debido a las dos paredes ft
Lt = Longitud Total de la Cama ft
doe = Didmetro Externo de los Tubos

en la Cama ft

x = Namero de Tubos

De la ecuacidn 4.32, el primer término repraeasenta el espacio
existente entre la pared de los ¢tubos y la pared de la caldera,
considerando ambos lados; el segundo término se refiere al easpacio que
ocupa cada tubo y por Jdltimo el tercer término es @l numero de
espacios existente entre los tubos, este espacio se calcula como dos
veces el diametro externo del tubo, ®1l factor -1 se refiere al

espacio menos gque existird con respecto al! numero de tubos.

En 1o que respecta al numero de hileras, estas se determinan en
funcion de la altura expandida de la cama, es decir, la altura mdxima
que alcanzan las particulas del lecho fluidizado, Se considera por

bases de diseRo, que la cama se expands de 4 a & pies.

La ecuacion para evaluar el numero de hileras es:

hCmx = Ev + doe Y + 2 (Y — 1) dos (4.33)
donde:
hcux = Altura de la Cama Expandida ft

Ev = Distancia entre el Plato de
Distribucidn o Fondoc de la Cama
y la Primera Hilera de Tubos. ft
Y = Numero de Hileras
doc = Diadmetro Externo del Tubo ft

La ecuacién 4.33 cuenta tambidn con tres términos. El primera de
ellos se refiere a la distancia existente entre el plato de
distribucidén de aire y soporte de la cama a la primera hilera de
tubos, el segundo término indica la distancia que ocupa cada hilera y
el altimo la distancia entre cada hilera, la cual se elige de acuerdo
a valores obteniados de la experiencia con otras calderas. E1l factor
(Y = 1) se refiere al easpacio menos con respecto a el nudmero de
hileras.
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Una ve: disefiada la zona de transferencia de calor en el lecho
fluidizado se procede a determinar la :ona de conveccién., Lo primero
que debe determinarse es la temperatura de salida de los gases de
combustion de la zona de caonveccidn, en funcion del calor transferido

que ya se conocet

—z
Teas = Tas — (4.34)
wWac Cpoec
donde:
Tea = Tempaeratura de Salida de los Gases “F

Taa = Temperatura de Entrada de los
Gases, esta corresponde a la
Temperatura de salida de la Zona

dal Lecho Fluidiczado YF
Qac = Calor Transferido en

la Zona de Conveccién BTU/HA
wac = Masa de Gases de Combustioén 1b/Hr

CPpac = Calor Especi{fico de los
Gases de Combustidn BTU/1bSF

Los coeficientes de transferencia de calor glaobales se calculan
con las ecuaciones 4.24, 4.25, 4.27, 4.28, 4.29 y 4.30. La ecuacion
4,26 debe de ser modificada, debido a que la temperatura de los qases

a través de la zona de conveccidn no es constante,

LMTD = (4.35)
Tam = Tam
1n tun =~ tean
dondet
LMTD = Taemperatura Media Logaritmica °F
Tea = Temperatura de Entrada de los
Gases de Combustion °F
Tas = Temperatura de Salida de los
Gasas de Combustién 'F
tea = Temperatura de Entrada del Agua F
tea = Temperatura de Salida del Agua “F

A continuacién se procede a calcular el ducto de salida de las
gases de combustidn, este conduce los gases hacia la entrada del

cicldn recolector de polvos.
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D= (4.36)
donde: f 9
D = Diametro del Ducto de Salida ft
wa = Masa de los Gases 1b/Hr
va = Velocidad de los Gases,
de Bases de Disefo fFt/Hr
fg = Densidad de los Gases lb/ >

T = Numero Pi 3.1415926

El plato de distribucién de a«i1re s2 disella siguiendo el

procedimiento que acontinuacidn se indica:

- La velocidad inicial de fluidizacidn se determina mediante 1la
ecuacion 4.17 o 4.18, sequn el caso. Se calcula el area nacesaria para
obtener dicha velocidad con ia ecuacioéns

Ao = (4.37)
Fem

donde:
Ao = Area total de los orificios

por donde pasa el aire &=
Me = Masa de Aire 1b/Hr
§ = pensidad del Aire 1b/ft3
Ve = Yelocidad Inicial del Aire ft/s

- De bases de diseRo se obtiene un diametro de los orxfittos‘;an

el plato de distribucién.

- Con este diametro se calcula el drea de cédafuvi#icip

i

Aon = # Domn™

4

donde:
Aom = Area de cada Orificio

Dow = Dismetro de cada Orificio

- El nimero de omificios se obtiene

entre el area de cada orificio.

_ Oy

Acr

N orif. =

donde:



N arif. = Namero de Orificiaos en el
Flato de Distrabucién
Ay = Area Total Requerida in2

Aom = Area de cada Orificio in=

El tltimo factor a determinar para tener completamente diseRada
la caldera, es el calculo del! escesor de la pared, el cual se

determina mediante la ecuacidn:

t = ‘-E—QT_ + C (4.40)>
dconde:; 28 é—;
t = Egpesor de la Fared n
F = Presion de Operacion lb/in=
S = Esfuerzo Maéximo Fermisitle lb/ina e,
& = Eficiencia de las Uniones -
C = Corrosidn Total in
La corrosion se determina como:
C =Ci + Ce (4.41)
dondes
C = Corrosidén Total in
Ce = Corrosion Producida en la Farte
exterior de la Caldera in
£i = Corrosion Froducida en la Farte
interior de l1a Calders 1n
En cuanto a la presion total:
P+ = Pb + Ph (4.42)
donde: : '
Fr = Presidn Total ) lb/in=~
Fb = Presién Baromstrica S abrinE
Ph = Presisn HidrostAtica :‘ ‘, ib/{rz

i
P

4+ Cicléan Recolector de Polvos:
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Para el cdlculo de las dimensiones se utiliza el método
establecido en la referencia I1-1, pagina 220-82. En cuanto a la

evaluacidén de 13 caida de presidn ae utiliza la siguiente ecuacién:

Pc, = 0.024 rg Ve= (4.43)
donde:
Pc, = Caida de FPresidn a través del Ciclen in Hz0
Ye = Velocidad de los Gases en el Cicldén ft/s
fg = Densidad de los Gases de Combustién b/ ft>

+ Economizadores:

Con el fin de aprovechar el calor remanente de 1os games de
combustién y a la vez precalentar el aire y el aqua alimentada a la
caldera, se utilizan intercambiadaores de calor. Para el diseko de

estos equipos se utiliza el método establecido en la referencia I11-2.

+ Transportadores Neum&ticos:

Las materias primas se transportan de un silo de almacenamiento
hacia la caldera, por medio de transportadores neumdticos. Para el
célculo de ta capacidad y didmetro de la tuberfa se utiliza el método
establecido en la referencia II-1, pagina 7-18.

+ Silos de Almacenamienta:

La capacidad se determina en funcion de el tiempo de suministro
de materiales. Para su calculo de selecciona una geometria y se

evaluan 3us dimensi1onNes.

+ Chimenea:

Fara el calculo de la chimenea se utiliza el método indicado en
la referencia II-4. La raida de presién se determina con la siguiente

|cuacidng

_Zlﬁ_'__ls_’_mn ’__El.::u_ -

1 (4.44)
Pevem B D1~ 10° Di ‘
donde:
Pew = Caida de Fresidén en la Chimenea in Hz=0

B = Presion Barométrica in Hz0
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Tq = Temperatura Fromedio del Gas °F
Di = Dismetro Interno de 1a Chimenea X £t
Ma = Flujo de los Gases 1b/Hr

F = Factor de Friccion de Moody
Lew = Altura de la Chimenea £t

El factor de friccién se calcula con la figura I, pagina 17-4 de
la refarencia II-4 y con el numero de Reynolds, el cual se determina

con la siguiente ecuaciin:

20000 ma
Rac,, = (4.45)
Tg' D1
donde:
Recit = Numero de Reynolds Adimersional
mes = Flujo de Gases de Combustidn 1b/KHr
Tg' = Temperatura de los Gases ‘R
Di = Didmetro Interno de la Chimenea it

Para calcular el tiro de la chimenea se determina como:

1 B

Ton = 7.57 # Low - * (4.464)
Ta 0.965 Tg 30
donde:
Tew = Tiro de la Chimenea in HaO
Len = Altura de la Chimenea ft
Tg = Temperatura Promedio de los Gases ‘R
R = Presidn Barométrica - in H,0

+ Ventilador de Tiro Inducido:

Para el cAlculo del Ventilador se utiliza el método propuesto por
el fabricante Flackt S. F. de México, el cual se detalla en el
siguiente caplitulo de esta tesis.

+ Compresor:

En el caso del compresor se utiliza el método y qrdficas
pPropuestas por el fabricante Sulzer, el cual gse detalla en el

siguiente capitulo de esta tesis.
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c A P I T U L O v
DISERD DE LA CALDERA

= BALANCE GLOBAL DE MATERIA:
Descripcidn de las corrientes definidas en la figura 91
t.= Liquido a Py= 30 psi v Ty= 70°F ;3 Wy=7 .-
2,- Liquido a Pa= 30 psi y Ta= 7 § Wa=
3.~ Vapor Saturado a FPy= 10 psi y Ta= 193.2 °F ;i We= SO Jb/hr
4. - Liquido Saturado a Fa= 10 pei y Ta= 193.2 ‘F § Wa= 2 % de We
S.- Vapor Saturado a Pg= 30 psi y Ta= 7 § W= 2
b.= Liquido Saturado a Pe= 10 psi y Te= 193,2 “F § Ue=
7.~ Liquido a P>= 650 psi y T»2 193.2 “F § Wr= W

B.— Liquido a Fa= 650 ps1 y Te= 250 “F ; We = Wy

7.~ Gases de Cambusti1dan a Te= 690 “F § We= 102,970,822 lb/hr
10. - Gases de Combustidn a Tia= ? 3 Wia= 102,970.822 1b/Hr .

11.- Liguido Saturado a Pyi= 600 psi y Tis= 486.2 “F . Wes = 157 de
Wiz '

600 psi.y Tiue 583.4°CF

12, ~ Vapor Sobrecalentado a Pyo=
100,000 lb/Hr :

13~ I.iquido Saturado,a:Pisi
Wa ;

25% . de

+ La " ,,hulgada

cuadrada,,

¥'Condiﬁibneé de Oreracidn del Desae




Pop= 10 psi
Top= 193,2 °F

+ Balance en la Caldera:

Wa = Wy, + Wi

Wey =2 0,15 Wiz

Wee = (0. 15)%(100,000) = 15,000 lb/Hr

Wa = 100,000 + (5,000 = 115,000 lb/Hr
+ Balance de Materia en e]l Desaercador:

Wa + We = Wy + We + Wa

We= 115,000 lb/Kr

War 2,300 18/Hr

Wa= 50 1b/Hr

Wz + We = SO + 2,300 + 115,000

Wa + We = 117,350 1b/Hr {a)
+ Balance de Energia en el Daesaareador:

Wa Hz + We Ho = Ws Hs + Wa Ha + We He

Del diaarama de Mollier:

Lig a 95 °F, 30 psi, Ha = &7.567 BTU/1b
Vap Sat a 193.2 “F, 10 psi, Haz = 1,143.3 BTU/lb
Liq Sat a 193.2 °F, 10 psi, Ha = 161.17 BTU/1b
vap Sat a 230 °F, 30 psi, Hm = 1,164.1 BTU/1b
Liq Sat a 193,2 °F, 10 psi, Ha = 161,17 BTU/1b

Se supone el valor de la temperatura dos, que serd de 95 “F ya
que esta temperatura debe de estar comprendida entre los valores de
terperatura de las corrientes uno y catorce, la temperatura de la
corriente uno es de 70 °F y la de la corriente 14 es de .110 ‘F pera la
de la corriente catorce tiene un mayor flujo que la corriente 1, ror

1o que debe de ser el valor mas cercano al de la corriente catorce.

L7.S67 Wa + 1144, 1 - Wg = S0 # 1143.7 + 2200 % 161.7 + 161,7 + 115,000 )



Y
67,567 Wa + 1164,1 We = 17,024,575 tb)
Resolviendo simultaneamente (a) y ib):

De (a).-

Wz = 117,350 - We

Sustituyendo en (b).-
b67.567(117,350 ~ Wa) + 1184.1 We = 19,024,575
7,928,987.45 ~ 67.567 Wm + 1164.1 Ws = 19,024,575
1096.53 Wa = 11,095,587.55
Wa= 10,118.79 1b/Hr
Wa= 117,350 ~ 10,118.79

We= 107,231.2 1Ib/Hr

+ Balance de Materia en la Zona de Servicios:
Wep= Wy + Wi + Wia
Wya= 100,000 1b/Hr
Wea= 25,000 Llb/Hr
Wm= 10,118.7%9 1b/Hr
Wia= Weg =  We + Wys )
Waa= 100000 - 25,000 + 10,}18.79 )

Wia= 64,881.21 lb/Hr

+ Balance de Energlia en la " T3 R S
Wy Hy + Wia Hia = Wa Ha {ec)
Hy = 54,054 KTU/1b

Hia= 168.108 BTU/1b

+ Balance de Materia en la " T ":

Wy 0 Wya = W d?



Wim o - Wia
Wem 107,231.2 ~ 44,881.21 = 32,3745.99 )b /Hr

(42, 789.99) % (J4,054) _+ (464,881,213 #¢108,108)
107,231.2

Ha=

Ha= B6.75 BTU/1b
Se compara =21 valor de la entalpia calculada inicialmente con el
nuevo valor, como no son iguales se vuelve a repetir los balances, con
esta nueva entalpla:
+ Balance de Energi{a en el Dmsaereador:
Ta= 105 *F

Ha= B86.75 BTU/1b

+ En ecuacidén (b):
86.75 W= + 1164.1 Ws = 19,024,575
Wa= 117,350 - Wg
B4.75(117,350 - Wa) + 1164.1 UWn -719.025.575
Wa= B209.446 lb/Hr
Wa= 117,350 - 8J09.4646

Wa= 109,140.54 1b/Hr

+ Balance en la Zona de Servicios: e . i
Wia= 100,000 - (B209.44 + 25000)

Wia= 66,790.54 1bh/Hr

+ Balance en la " T ":
Wim Wa — Wia
Wi= 109,140,584 - 66,790.54 = 42,330

(427, 350) # (54, 094) + (656,790.54) (108, 108)

Ha=
10%,140.54



Ha= 87.133X BTU/1b

+ Balance General:
Wam Wy + Wa + Wis + Wy
Wem 56+ 2300 + 15,000 + 25,000
Wi= 42,357 1b/HR S : A
42,350 = Wz — Wia = 109,140.54.~ £6,790.54
42,350 = 42,350 k
Con el balance general se demuestfa q;e el s;stema e  encuentra

en equilibrio.

— CALCULD DE LA CALDERAI

+ Halance de Energla, Ecuacieon 4.7

Datos:
w = 115,000 lb/Hr
H: = 276.49 BTU/lb
Hz = 1270.27 BTU/1b

Q= 115,000 ( 1270.27 -~ 23b.4% )

Q@ = 103.378 E & BTU/Kr
Cansiderando una eficiencia del 90%, ecuacidn 4.5:

ar =
! 0.90

Qr = 113.7158 E & BTU/Hr
+ Obtencidn de la mama de combustible y piedra caliza, ecuaciones

4.6y 4.7 1

El carbdn que se va a utilizar, es un carbén gque se puede obtener
en la Republica Mexicana en =1 Eatade de Veracruz, cerca de la ciudad

de Peiote. La composicion de este carbdén es la que sigue:



Componente % Paso
Carbon 70.15
Hidrdgeno 5.07
Ox1geno 10.24
Azufre 4.14
Nitrégeno 1.19
Cloruro 0.11
Cenizas F.10

Pc = 12,66 BTU/1b

(113.7158 € &
We =
12,663
Wa = 8980.163 1b/Hr

En lo que respecta a la piedra caliza, esta también se puede

encontrar en la Republica Mexicana en el Estado de Veracruz, cerca de

la ciudad de Orizaba, la composicidn de esta piedra caliza es la
siguientes

Componente % Peso

Carbonato de calcio 80.4

Oxido de silice 3.89

Trioxido de fierro 1.24

Triditido de aluminio 219 -

Oxido de sodio 0:23

Otros ;;17g

De bases de disefo, se elimina el QOZCdél .total de -azufre

contenido en el combustible.

Azufre total en combustible '= 3I71.779 }b/Hr}

Azufre eliminada = 334.601 1b/HR'
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Azufre en gases de comcustion = 37.178  lb/Hr = 1.162
lbmol /He
De la estequiometria de la reaccicn 4.7
1 mol de Azufrae ---> 1| mol Carbonato de Calcio
FM azufre = 32 lb/lbmol
PM carbonato de calcio = 100 1b/lbmol

t lbmol
371.779 1b/Hr azufre » =2 1b = 11.618 lbmol/Hr azufre

11.618 1bmoal/Hr azufre ~-> 1.618 lbmol/Hr carbanato de
calcio -=> 11.618 lbmol/Hr bidxido de carbono

La cantidad de carbonato de calcio sera:

100 1b
11.418 lbmol /Hr # = 1161.809 1b/Hr
1 lbmol

Se toma una eficiencia del 95 % en la raaccidon 4.7:
Masa de carbonato de calcio= 1219.899 lb/Hr

Para calcular la cantidad de piedra caliza, se considera que

contiene 80.4 % en pesc de carbonato de calcio:
Masa de piedra caliza= 1517.288 1b/Hr
Inartes de la piedra caliza= 297,389 lb/Hr
Exceso de Fiedra Calizae= 58.90%0 lb/Hr
+ Cantidad de Aire, ecuaciones 4.8 y 4.9:
- Quigeno requerido para la combustiodn:
Se considera un exceso de aire del 25 %t
Masa de combustible= 8980.163 1b/Hr
Masa de carbén= 6299.584 1b/He ( 70.15 % del é:/oma'.iisc;{,bje)l

FM del carbén= 12 1b/lbmol

1_ibmol RN
6299.584 1o/Hr + T TES = 524.965 1bmol/Hr



524.965 1bmol/Hr carbén —--> 524,965 lbmol/Hr de oxigeno. esto i se
considera la reaccion al 100G % de eficiencia. Considerands la reaccion
al 98 % de eficiencia:t

0:igeno requerido
para la combustiodn = 55,465 lbmol/Hr
del carbon

DOxigeno requerido en la reaccién 4.7:
Se requiere 1.5 lbmol de o:igerno por cada lbmol de azufre.

1 __1bma) .
334,601 1b/Hr azufre * 52 1b = 10.456 lbmol/Hir asurre
>

10,4546 1bmol/Hr * 1,5 = 15,484 lbmol/Hr de oxigeno
oxigeno requerido= oxigeno combustible + oxigeno del azufre
oxigeno requerido= 534,445 + 15.684 = 551.149 lbmol/Hr

Por ualtimo la cantidad de oxigeno alimentado a la caldera

ecuacion 4.9:

254551,149
oxigeno alimentado= 551.149 + 100 = 688.9346 lbmol./Hr

Aire alimentado= 9%,138.781 ilb/Hr de aire

+ Cantidad de gases de combustidn:

De un balance de materia, se tiene:

CO= £36.583 lbmol/Hr 23, 609, 652 1b/Hr
80a 1.162 1bmol/Hr 74.368 1b/Hr
Nz 2595.529 1bmol/Hr 72,674,800 lb/Hr
02 137.787 lbmol/Hr 4,409. 184 1b/Hr
Se considera que el hidrégeno del combustible reaccions de

acuerdo a la reaccion 4,10, y dado que el combustible contiene  S5.07%

en peso de hidrdgena para un 100% de eficiencia en la reazcion:
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i _1lbmol
455,293 1b/Hr hidrigena * > 1b = 227.647 1bmol/Her

227.647 lbmol/Hr hidrégeno ---> 113.824 1bmol/Hr de ouiqeno
227.647 lbmol/Hr de agua

De esto se obtiene:

Hidrégeno = 4855.294 1b/Hr (Entrada)
0:x{geno = 3642.36B 1b/Hrr (Entrada)
Agua = 4097,644 lb/Hr (Salida)

Se considera que el carbdn contiene 0.11% en seso de cloruros y

?.11%Z en peso de cenizas:

Clorurocs en el combustible = 9.878 1b.'Hr Inerte)
Cenizas en el cambustible = 818,093 1b/Hr (Inerte

Se considera que todos los componentas que integran a los gases

de combustidn se tiene:

Gases de combustidn = 102,970,822 1b/Hr

+ S6lidos removidos.

Por la estequiometria de la reaccion 4.7, se forman 11.618

1bmol/Hr de sul fato de calcio.
PM aulfato de calcio= 1346 1lb/lbmol
11.618 lbmol/Hr = 134 1b/lbmol = 1517.288 1lb/Hr
Cantidad total de piedra calica = 1517.288 1b/Hr
Cantidad total de carbonato de calcio= 1219.899 1b/Hr
Cantidad de inertes= 297,389 1lb/Hr

Cantidad de s6lidos removidos= Cantidad total de cavbonat@ de

calcio + cantidad de inertes

Sélidos removidos = 1877.437 1b/He



+ S¢lidos elutriados, ecuaciones 4.11, 4,12, 4.13 4,14, 4,15, 4,16,
4.17, 4.18, 4.19, 4.20, 4.21, 4.22 y 4.23.

+ Célculo de la altura de la cama:
Uf = 8 ft/s
6= 0.85
he =B ft/s * 0.8 s = 4.4 F¢ Altura de la cama en todo
momento.
+ Calculo de el volumen de la cama:

Fara poder calctular el volumen de la cama, se considera de bases
de diseXo que el requerimiento inicial es de 6 veces @l consumo dae

piedra caliza y carbon por hora de proceso,.
Ma = Mpiware ceaittea * Meombustible

Mpswctrs carsza = 1517,.288 1b/Hr
Meombuatinvie = B980. 163 1b/He
f-u = 154,0 1b/ft>

fe=32.0 1b/ét>
Rpe = 0.145

Xe = 0.88S

fm =2 (0,145 (154) + (0.8355) (32)= 49.4690 1b/Ft™

o % 10,497,451
= 12467.533 ft=
49.69

Ve

+ Calculo del area de la cama:

1267.553
Ae = : . 198.055 ft=

b.4

Se toma en cuenta un combustor cuadrado:

Ae = L=

L= (19A.058 F42 )9.B = 14,073 ft
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De bases de disefo, Ja cama se eipande o ft.

Newp = 12,4 ¢

Vaue ® 12,4 # 198.055 = 2455,882 ft
Calculo de el numero de Reynolds:

dn = 1.5 in = 0.1F ft

Uf = 8 ftss

A = 0,03 cP = 2,016 E-5 1bs/ft
fa =0.19 1674t

Q.13 » 8 % .19
Re = 2 016 E-5 o 9801.50

Calculo de las velocidades iniciales y terminales del asire:

g = 980 cm/s?
r- = 49.690 1lb/ft* = 0.797 g/cm™
f. = 0,19 1b/ft® = (.,00305 g/cm™>

da = 0.0886 in = 0.225 cm

0.5
3.1¢980) (0,797-0, 00I05) (0, 25) B
Ut = = 421.825 cm/n
Q. 00305
1ft
421.825 cm/s * = 13.839 ft/s
30.48 cm

| 9.5
0,225(0.797-0.00305) (?80)
o =( 2 2L = 48.389 cm/s

24.5(0.00305)

i€t
48.389 cm/s * = 1.588 ft/a
30.48 cm



Uo =  1.888 ft/s
Ut = B.000 ft/s

Ut = 13.839 ft/s
8 = Flujo Masa Vaelocidad del Gas

W 95,138.781
G= = = 480,365 1b/Hr £t2
Ae 198, 0SS

0.5
13.839 i3]
Ew = 130(480.365) EXP| -10.4 R
e 8.1588

0.25 ]

EL = 4,025 1b/Hr $t=2
E. # A = R

R =( 4,025 ) ( 198.055 )

R = 797,213 1b/Hr Sdlidos Elutriados

Balance Global de la Caldera:s

Entradas Balidas
- Combustible ~ Gases de Combustitén
C 6299.584 €Oz 23,609.652
Ha 453,294 Ha0 4097.646
O2 919.569 O 1686.385
S 371.779 Nz 72,674.800
Nz 106,864 Cl 9.878
Cl 2.a78 Cenizas 818.093
Cenizas B817.19% S0z 74.3648
- Piedra Call:ra . - Solidos Dn-enado‘sr

CaC0s 1219.899 CaBS0a 1380.048



Inertes

- Aire

Oz

297.389

Inertes 297.389

~ Exceso de Piedra Caliza $58.090

22,045.952

Nz 73,092,829

Entradas = 105,636.232 1lb/Hr

Far

— Balance

Por bases de

eficiencia del 99%.

Solidos elutriados =

S4lidos recirculados =

Sélidos eliminados =

Descripcién de las

Carriente 13

ciento de error =

disedo,

0.691

se

789.241

corrientes de la

CO=z = 27,609.652 1b/Hr
Hz=0 = 4,097.646 Llb/Hr

Ox = 1,686.385 1b/Hr

Na = 72,674.800 1lb/Hr

Cl—m = 9.878 1b/Hr
S0, = 74.348 1b/Hr
Cenizas = 818.093 1b/Hr
S6lidos = 797.21% 1b/Hr

107AL 103,762,035 1h/Hr
Corriente 2:

COa = 23,609.652 1lb/Hr
Hz0 = 4,097.6456 1b/Hr

Oz = 1,686.385 lh/Hr

N= = 72.474.1300 1b/Hr

de materiales en el cicldon:s

considera que

797.213 1b/Hr

1b/Hr

7.972 1b/Hr

figura

el cicldn

10,

Salidas = 108,906,349 1lb/Hr

tiene

uria
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Ci= = 9.878 1b/Hr

S02 = 74.369 1b/Hr

Cenizas = 818.,09% 1lb/Hr

Sédlidos = 7.972 1b/Hr
10T, 02,978.734 ZHe

Corriente

Sélidos = 705,243 lb/Hr

= Balance de materiales en 1 filtro bolsa:

De beges de disero, el filtro bolsea trabaja con un 99% de
eficiencia,
S&dlidos que entran al filtro = 7.972 1b/Hr
So6lidos que salen del filtro = 0.080 1b/Hr
S6lidos retenidos en el filtro = 7.892 lb/Hr

Pe rste balance, ge tieng que se desalojan a la atmésfera
102,970.90Z l1b/Hr de gases de combustidn.

~ Balance de calor en la cama:s

Temperatura de la cama= B850 °c = 1550 S

Del calor total transferido, el BOZ es cedido en la cam;.
Qr= Calar total
Qc= Calor transferido en la cama

Qz= Calor transferido en la zona de conveccidn

Oy = Qc + Q2
Qy = 113,7158 £ &6 BTU/Hr
Qg = 90.97264 E & BTU/Hr

Qr = 22.743146 E & -~ BTU/Hr =



+ C4lculo del Area de Trancferencia de Calor en el Lecho
Fluidirado:

Se considera que la temperatura de los gases de combustion en la
cama fluidizada es constante:
T = 15%0 °F

De las ecuaciones 4.28, 4.29 y 4.30, se suponen los siguientes

valares:
Gt = 500,000 1b/Hr ft» y tubos de 2 pulg. de diametro nominal.
Se tiene:
do. = 2.738 pulg
dig = 1.939 pulg
K = 0.01% BTU/H+ f¢
M= 0,0152 cP
Cp = 0.46 BTU/1b ‘F
t. = 250 °F

ta = 4B6.21 “F

. 1.939/12 ) (S00,000 )
Re = = 2,19 €6
0, 0152 # 2,42

Re<-® = 1,184 E S

(0.46) (0.Q152 # 2,42 ) .
Fr = = 1,13 -
0.015

Pre-3s = 1,04

=3
.
(o]

-
-

L
<
o
)
~
*

sz
z
1]
-
m
wu
2
o
&,




’
}zl = .1
hio = 251,45 BTU/Hr £t2 °f
"De 1a figqura 11. el valor de ho es de 60 Btu/hft2 F

De 1a ecuacion 4.25:

Ule =

44,20

+ 0,001

De la ecuacion 4,263

- 486,21 - 250

1550-250
1550-486. 21

LMTDLe = = 1177.95 ¢F

in

De la ecuacion 4.24:

P0.97264_%_10%
ALe = = 1671.4637 Ft21. .

46,20 » 1177.95

12 * 671.637
3.1415% » 14 % 2,38

La distiribucidén de los tubos seré,fde‘ Y - K i acuaciones

% = 24 tubos hori:ontales.
124 = | + 0,198 ¥ + 2(0,198) (Y-1)
Y = {9.85% ~—- 20 hileras de tubos.

De ecte arireglo se fiene que caben 4380 tubos, par lo que los

tubos necesarios entran perfectamente bien en este espacio.

= CaAlculo de la Zona de conveccion o Fresboard:

192
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+ Calculo de la temperatura de Salida de los Gases de Combustién:

Se Calcula el Calor Especifico 1.

Comp. Frac. peso M lbmol Frac.mol Cp Cp#PM xCp
COa ©.229 as 0.005 0.147 0.3 13.2 1.94
H20 0.040 18 0,002 ;1 0.059 0,55 9.9 0.584
Oz 0.016 32 0.001 : fdﬁbzér o.z9 9.28 0,269
Na 6.706 - : ' 0.28 7.84 5.762
€1 9.593E-5 35 0,15 5.25  4.26-4
‘Cenizas ;OOB 4.7% S56.7 1,669
S0 0.001 oi604§‘ 0.2 12.8 0.059

= g [P

10,284

Peso;nblécu;ar

Promedia s 29.688 10/1bmol
Cp = 10.284 BTU/1bm61 “F.+ lbmol/29.488 1b
Cp = 0,346 BTU/16-"F

FPars determinar la temperatura de salida de los gases de

combustidén, se utilizard la ecuacion 4.34 :

: 22.74316 # 10O% °
Taa = — + 1550 = 912 F
102,970.822 + 0,346

-~ Celculo del Area de Transferencia de Calor en la Zona de

Conveccidn:
De bases de disedfo, se tiene:
ho = 35 Btu/Hr ft= °F
Se supone los sigujientes datost
do. = 1.320 in = 0.110 ¢t

Hle = C,9%7 in ER - TR 3



Gta = 500,000 lb/Hr fto,

Lag propiedades seran evaluadas a la temperatura promedio del

agua.
Tam = 4B6.21 °F
Taa = 587,45 “F

Trram = (486.21 + S8I.45) / 2 = 534.83% °F

Las propiedades del! agua a esta temperatura son les siguientes:

Cp = .49 Btu/lb“F

L= 0,019 cP

o= 00248 BtusHr fE2 (YF/€¢E)

Se sigue la misma metodoleogia de calculo que la empleada en 1la

determinacidon de el area de transferencia de calor en los tubos dentro

de la cama, se abtienen los siguientes datoss
Re= B8.46994 E &

Pr= 0,908S5

)1} = 2099,53

hio = 2099.53 Btu/Hr ft2 ‘F

33.28 Btu/Hr ft= °F

=
[}

Fars el calculo de la temperatura media logaritmica del

se tiene la ecuaciodn 4,35:

(1550 - _486.21 ) - 912 ~ 583.4% )
1550 - 4846.21
?12 - §83.45

LMTD =

LIMTD = 625,787 “F

sistema,



&9

De la misma forma que en el caso de la zona del lecho fluidizado,
se determinan el Area de transferencia de calor, el nimero de tubos vy
el arreglo de los mismas.

- 22.74316 E&
Ay =
(33.28) (625.787)

AL = 1092.045 ft=

Se considera una longitud de tubos de 14 ft:

1092. 046
Numero de Tubos =
(14) (0.11)

Nuamero de Tubos = 226.0

La altura disponible es la suficiente para colocar 226 tubos de
una pulgada de diAmetro con un arreglo de tubos (pitch) triangular de
dos diametros de separacidmn entre tubos.

El calculo de el numere de tubos por hilera, el numero de hileras
y la altura de la zons de conveccion se utiliran las ecuacion 4,32

14.7 = (0.4) (2) + o (O, 11) + 2 (0O.11) (»-1)

x = 42,7879 —---> 43 tubos por hilera

Namero de MHileras = =- & Hileras

26
43

Altura de la Zona = (Num.de hileras#do)+(Nam. Hileras =1) (do)(2) =7
de Conveccion

Altura de la Zona = & + 0,11 + (6-1). (0.11):(2)
de Conveccién

Altura de la Zona = 1,76 ft
de Conveaccidn

—- CAlculo de la Altura Total de la Caldera:
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Se considera una distancra entre la ultima nilera de tubogs de la
cama 'y la erimera hilera de tubos de la rona de conveccidn de un pie.
Altura Tetal = Altura Cama + Altura Zona conveccidén + Separacion
Altura Total = 12.4 + 1.76 + 1
Altura Total = 15.16 ¢t

-~ Calculo del Ducto de Salida de los Gases de la Caldera al Cicldn

Colector de Folvos.

Pe la referencia 11-1 se selecciona un rango de velocidad .de

entrada de los gases al ciclén de J0 a 70 ft/s,

Utilizando la ecuacion 4,761

Ve = AQ F4/s = 144,000 ft/Hr
Wa = 103,768.035 lb/Hr
= 0,19 lb/7ft=

103,768,035
(144,000) (0.19) (3.1415926}

D.= 1.099 ft = 13,185 pulg.==» 14 pulg. ==> 1,167 ft
An = (1.167)3 = 4,276 =

Ma_
Aoy

e 103,768,035 o b
Ve = = 127,723.94 ft/Hris
(4.276) (0.19) R Sl

Ve = 35.479 ft/s ---> 40 ft/s

De 1o antertor se asegura un diamatro de’ q
~ C&lculo de! Plato de Distribucidn:

El arma necesaria para  lograr una vsfoci&ad%de“Qfldiy}ééciah
inicial de 17.839 ft/s se calcula con la ecuacidn 40375 . i

Ma = 95,138 lb/Hr de aire



s
j = 2,69 1b/Ft3
Ve = 13.879 §t/s

95,138
2.49 * 13,839

Ag =
A, = 8.51875 pulg=®

De bases de diseRo, el didmetro de lus orificios debe ser de

0.1235 pulgadas. El area de cada orificio se determina con la ecuacién
4, 38:

Aow = 4 Dora = * (0.125)=
3 4
Acn = ¢.0123 pulg.=

El ndmero de orificios de calcula con la ecuaciodn 4.39

B.51875
Norif, =
0.0127

Norif = o094

Se aproxima a un numerc que tenga raiz cuadrada exacta; &676.

Se tienen 26 tubos horizontales e igual ndmero de tubos
verticales.

fPara calcular la separaciéon entre 1oz orificios se hace 1o
siguiente:

z= separacion entre orificios.
168.876 = Z= + 4512 + (26 * 0.125)

z = 0,365 in == 3/8 in. o
- Calculo del Economizador de Aire 13

Datos generales.

Masa gases de combustidn= 102,970.822 1lb/Hr
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Masa de aire = 95,138,781 1b/Hr

Temperatura de entrada de gases de combustidn = 912 °F
Temperatura de entrada aire = 395.&6 F

Temperatura de salida del! aire = 700 "F ( Bases de disero!?

Calot especifico del awre a 548 F = 0,26 BTU/Ib'F

Para el caso del agua. De la ecuacion 4.2:
Q= 95,138,781 # 0,26 # ( 700 - 3I9B.4 ) = 7,529,667.7 BTU/Hr

Se debe evaluar el calor espacifico de los gases de combustiodn,
el cual difiere del calculado con anterioridad en la :ona de

conveccidn, va que la temperatura y la composicidn son diferentes.

Comp. Fracc. mol Cp. (912°F) FM xCp
COa 0.147 0,28 44 1.811
HaO 9. 059 0,50 18 .53t

Oz 0.029 0.2%5 2 6,232
N 0,735 Q.27 28 5,557
c1- 8 E-S 0.12 = 3 E-4
Cenizas 0.029 4,60 12 1.622
S0= 3, 005 0.19 &4 0,056

Cp= 0. I304 - BLU/1bBF

Tsal = 912 = S 90,67, OF

_contracorriente
alibre de ™ 1&

‘a

Bn;es de:Combus

ClAire T

Condiciones de las .corrientess



Fluido Caliente Fluido Frio
Ta= 912 “F ty= 3985.6 “F
Taz 670.67 'F ta= 700 “F

(212 - 700) = (690,67 -295.6)
LMTD = -
212 - 700

690,67 ~ 395.6

in

Calculo del Factor de correccidn de la

logaritmicas

212 - 690.67
R = = 0.7271
700 - 395.6
700_=~ 39%5.6
S = = 0.589% - -
?12 ~ 395.6 :
Ft = 0.96

-
2

U]

1.53 °F

temperatura

madia

€l equipo debe sor de 4 & mids pasos por los-tubos y dos pasos por

la envolvente.

Calculo del coeficiente por el lado de los tubos:

Se supone:
Gy = 500,000 lb/Hr {t2

di = .62 in

de = 0,73 in

Datos evaludos a 548 °F:
M= 0,028 cP
Cp = 0,260 BTU/1B'F

k = 0.0265 BTU/Hr ft “F.

De las ecuaciones 4.27 y 4.30 sefnbcxéne:

0462 500,000 S
Fe = = . 3.B1'E'S
0,028 » .42 T 3:BLES
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Ra®-® = 2.92 E 4

0.26 » (0,0 *
Pr = . 0. 0265 = 0,665

Pre-3% = 0,873

hio 0.6 O, 0245
- = 0,027 * 2.92 E 4 # 0.873 » — % =
gi 0.75 0,052

hio

" = 292
o
’

Se considera un arreqlo o pitch entre los tubos triangular de una
sulgada

Coeficiente por el lado de la envolvente

Por el lado de la envolvente se suponen los siguientes valorest
De = 0.73 pulg
Bas 300,000 1b/Hr ft=2
Para los gases de combustion se tienen las siguientes propiedades
a2 801.4 °F
Cp = 0.3304 BTU/1bCF
/AA = 0.0I30 cP

k = 0,0240 BTU/Hr{tcF

De las ecuaciones 4.29 y 4.20 se obtienen los siguientes valores:

10,73 / 12)* (J00,Q00)
Re = = 2.29 E S
Q.03% & 2.42

Re©:®8 = 8,846 E 2

(0,033 # 2,42) (0,3304)
Pr = = 1,1
0.024



Pro-33 = 1,03

2] k
0o = Q.34 % Re®-B8 4 Ppro.33 4
/Ku de
0.024
be ® 0.36 * 8.86 E 2 # 1.03 % = 129.6
Fa 0.73/12

La temperatura de la pared se determina como:
1

T = T ¢ Ihln/tq T (T - ¢t

T
hio/io ha/o

1/392
Tw = 548 + { B01.4 - 548 )
1/292 + 1/129.6

f~ = 426 °F
Se determinan la viscocidades de los das fluidos a la temperatura
de la pared:
Maire = 0.0295 cP
M g.c. = 0,03 cP
;5’., = 3,028 / 0.0295 = 0.9492
/o'- = 0.033 / 0.03 = 1,1
hio = 292 » 0,9492 = 277.2

ho = 1279.6 * 1.1 = 142,36

1
Uc = = 94,2
1/277.2 + 1/142,.56

Los coeficientes de ensuciamiento son:

Rd aire = 0,002
Rd g.c. = 0.01

Rd total = 0.022
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—_——
ud = = 44,217
1/94.2 + 0,012

El aArea total de transferencia de calor se evalua segun la
ecuacion:
—_
A=
Ud LMTD Ft

7:529,663.7
44.217 # 251.53 » 0,96

A = 677,012 £t=2
Se selecciona una longitud de tubos de 10 ft:

At
T do Lt

Num. Tubos =

&7 12 « 1
Num. Tubos = T x 0.75 » 10 = 344,8 = 345 tubos
Je 1

El siguiente cdlculo es la evaluacidn del Area de flujo por tuboi

aft =
Gt
95,138.781
aft = = 0D.1903 ft=
560, 000

A continuacion se determina el numerc de tubos por paso:

aft
M tubos/paso =
a/tubo
0.1903%144
N tubos/paso = 0.502 =m 90,73 ===> 91 tubos
it

Por ultimo sé determina el numero de pasos por los tubos:

N_tubos

N pasog =
N tubos/paso

345
N pasos = o1 = 3.79 ~--> 4 pasos
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Seleccionando un arreglo de la tuberia o pitch triangular de una
pulgada, para tubos de X/4 de pulgada, de 345 tubos y de 4 pasos por
@l lado de los tubos, se tiene de la referencia 11-23 v

Ds = 23.25 pulg

Ws
afs =
Gs
102,970.822
afs = = 0.3432 2

200,000

El siguiente paso es determinar la separacién que dabe de existir

entre las mamparas:

afsxl44*Ft
=

Dg#c’
c' = 0.25 pulg

o I * 144 %
B = = 8.5 pulg.
23.25 » 0,29

€1 rango de operacién es:
Ds/5 < B < Ds

Para comprobar que los cdlculos estén hechos en forma correcta,
se determina el valor de la caida de presion tanto por los tubos como

por la envolvente del intercambiador de calor.

a) Envolvente:

£ (Bs)2_Ds (N+1)
5.22 E 10 » Sg * De # §s

Aps =

De la tabla 29 de la referencia 11-2:
f = 0.00012

12 4, 12 # 10
N+t = 5 = 14,11
8.5
22.688 * 492 »_ 28
sg = =0.0614

359 # (4604B01.4) = $4.7



0.00012 # (300,000)2 » 23,25 & 14.11
=

Aps i
5.22 E 10 * 0.0614 » 0.73/12 * 1.1 ¥ 6.9t psi
Este valor es incorrecto, dado que el valor maximoc para la caida
de presidn por el lado de la envolvente es de 10 libras sobre Pulgada
cuadrada. Se ajusta aumentando la separacién entre las mamparas.
B = Ds/2 = 11.462 pulg,
23,25 # 0,25 # ( 33.25 ¢ 2 )
afs = = 0.4692 ft2
144 % 1
102,970,822
Ges = = 219,460,494 lb/Hr ft=
0.4692
12 % 10
N+1 = = 10.327
11.62
0.00012 % ¢ 219,460.4 12 » 10.327 » 23.29
Aps = = 6.47 pai

S.22 E 10 # 0.0614 * (0.06083 % 1.1

Con el valor de la caida de presién por el lado de la envolvente,

dentro del rango permitido, se deben de ajustar los calculos ya que se

modificd el valor de el flu)o masico por el lado de la envolvente vy

por ende @l valor del coeficiente global de transferencia de calor,

U req =
9 1

1 1

+
292 129.6#(219,460.4/300, 0O

+ 0,012
- o.M = 38,50

7,529,663, 7
A req = = 777.54 ft=
38.5 % 251.53 Tl

Corrigiendo la longitud de los tubos:

777.54 :
Z.141592 * (0.75/12) %345

‘= 1047 §€ ===y 1204

b) Lado tubos:



ESTA TESIS N0 NEBE
SALIR BE LA bwilOTECA

”
Por el lado de los tuhbos, también el valor miximo da& caida de
presién debe de ser de 10 libras sobre pulgada cuadrada.
La farmula de calcularla es:

£ (Bts2 L Np

APt = p
5.22 € 10xdissgr Cio

Np = 4 pasos
di = 0.62 pulg.,

£ = 0,00011 Referencia I1-2

s 29« 492 * 28 3. 0751
= = 0.075
9 3IT9 x (A40+548) * 14,7

0.00011 * (500,000)2 % 12 # 4
5.22 € 10 # (O,62/12) * Q,0751 % 0,9492

APt = &.86 psi

Datos generales del intercambiador:

345 - 374" D - 16 BWG - Ft triang. 1%
(2-4) ~ 23.25" - 12 ft — B= 11.62"

—~ Calculo del Cicldn colector de finoss

Para ello, se utiliza la metodologia de la referencia r1-1,

valléndose para ello de la figura 12.

Hec = 14 pulgadas

Dc = Hc#2 = 28 pulgadas

Be = Dc/4 = 7 pulgqadas

De = Dc/2 = 14 pulgadas

Lc = De#2 = 2B pulgadas

St = Dc/B = 3.5 pulgadas

Zc = Dc*2 = 54 pulgadas

Jc = Dc/4 = 7 pulgadas

Caida de presion en el ciclén, ecuacidn 4.43s

E ? =:0,19 1b/Ft>
‘Ve = 35,479 ft/s



AP = 0.024 # 0.19 # ( 3I5.479 )2 = 5,74 in Ha0

5.74 in Ha0 = 0.2074 psi

- Calculo de los Transportadores Neumdticoss

Las

materias primas que se alimentaran al

transportadas neumdticamente desde un

combustor, seran

8ilo de almacenamiento, para

ello se requieren las densidades de las materias primas:

Densidad carbén
Densidad P.Caliza = 154.0 1b/+t3

a 3I2.0 1lb/Ft=

Se utiliza el método de evaluacidn de transportadores neumdticos

presentada en al referencia II-1:

~ Piedra

Caliza:

Velocidad del Aire = {0,500 ft/min

Longitud equivalente = 200 ft

Di

De

De

De

De

Se

ametro = 4
la figura

la figura

la figura
la figura

la figura

requiere un

[

1z

12

lgadas

( valor supuesto )

—-==» Volumen aire = 1000 Ft>/min

~==» Factor de disafo = 1
Cantidad de material = 1517.2881b/Hr

—=-> AP1co =

230

-

—-—=> AP sistema = T psi

-=--> Equipo de 20 HF

transportador

neumatico de

Potencia, con una tuberi{ia de 4 pulgadas.

~ Carbén:

Velocidad del aire = 5050 ft/min
Longuitud equivalente = 200 f¢t

Didmetro manguera = 2 pulgadas

20 Csballos de:

De la figura 13 ~-~> Velocidad del aire = 1'15‘f't=/~:iun
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De la figura 14 ---> Relacidn de sdlidoa = 15
Cantidad de material = 8980.163 lb/Hr

De l1a figura 15 --—> AFiaa = BO
De la figura 1& -—--> AP sistema = 10 psi
Como la caida de presion es muy alta, se debe aumentar el
didmetro de la tuberia.
Se decide cambiar a una tuberia de 2.5 pulgadas
De la figura 13 ---> Velocidad del aire = 180 ft3/min
De la figura 14 —--> Relacion de sdlidos = 12
De la figura 15 -~-: AFige = 70
De la figura 16 -—-> AP sistema = 8.5 psi
De la figura 17 ---)> Equipo de 10 HP

Para el carbén, se requiere una bomba de vacid de 10 Caballos de
Potencia y una tuberia de 2.5 pulgadas.

De bases de disefo, se tiene que por cada veinte pies cuadrados
de cama se Hebe considerar un punto de alimentacion para las materias
primas. En este caso, el area total es de 1989 pies cuadrados de cama,
por lo que es necesario 10 orificios o puntos de alimentacidn. Ffara
ello, se requieren 10 cargadores, los cuales estardn conectados & una
misma bomba de vacio con ciclos alternados de alimentacion.

= Calculo de los wmilos de almecenamientoc de materias:
primas.

Dado que se va a tener un sistema de generacion de vapor
continuo, con operacién las 24 horas del dia, c©s necesario tener un
almacenamiento de piedra caliza y de carbén, lo cual a continuacién se
presenta:

Piedra Caliza = 1517.288 1b/Hr
Carbon = 8980.1463 1b/Hr
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Tamando en cuenta que dichos materiales serdn enviados por
ferrocarril en furgones de 100 toneladas de capacidad,
24 horas al dia se requiere:

para trabajar

~ Piedra Caliza
1517.2868 1b/Hr % 24 Hr/dia * 0.454 kq/lb = 16,532.37 kg
Se requiere de un furqébn cada seis dias de operacion.

Fara ello se considera 21 uso de un  tanque cilindrico de 100
toneladas de capacidad.

100,000 kg * 2.2 1bskg = 220,264.% 1b
220,264,7% lb * ft3/154 1b = 1430.29 ft>
Seleccionando un didmetro de tanque de die:x pies:

A = 78,54 ft=

1430.29
=
75.54

= 18.21 +t
Tomando en cuenta un factor del 20 % de sobrediseho:
h = 22 f¢
~ Carbdn
8980.167 1b/Hr % 24 h/dia # 0,454 kg/lb = 97,848 ton/dia

Se requiere un furgdn de cien toneladas de ferrocarril al dia.

La intencién as recibir seis furgones de ferrocartril cada seis
dias, esto se almacenard en un patio a cielo abierto, para después
transportarse continuamente a un silo de almacenamiento de carbén que
tendra una capacidad de 24 horas de operacidn., lo cual se disefRa de la
siguiente forma:

8980.163 1lb/Hr * 24 h * 0.4%4 kg/lb = 97,847.835 kg
?7,847.855 kg = 215,523.9 1lb * ft=/ 32 1b = &73I5,12 =
Seleccionando un diAmetro del tanque de die: pies:

A = 78,5398 ft2



6735.12 £¢3>
h = = 85 f¢t
78,5398 f¢2

Para el caso del carbdn. no es necesario considerar el factor de

sobredisefo, ya que se tendrd almacenado al aire libre.

La capacidad de este tanque es de 50,000 galones.
— Calculo del espesor de la pared del lecho fluidizados

Las ecuaciones utilizadas son: 4.40, 4.41 y 4.42.
Se conoce:
F = atmosférica ( mas la hidrostatica).

Fara calcular la presion hidrostatica es necesario calcular 1la

altura que alcanza el material en el lecho fluidizadao, para ellos
f7m--¢l- = 49,6328 1b/ft=
A cama = 198.04% f+=
Carga inicial = 6&2.984.7046 1b ( Dato ya evaluado)

£t
62,984.706 lb * a 1268.9861 £t
49.6338 1b

1268. 9861 $t3_
= = 6,407 ft —=> 6.5 ft altura del

198. (49 f¢= material en la
cama.

6.5 ft # 49,6338 lh/ft® % $t2/144 in™ = 2.24 1b/in=
P = 14,7 1b/in® + 2,24 1b/in® = 146.94 1b/in=

Esto es considerando la maxima carga estdtica, este valor se

tiene cuando el material de la cama se encuentra sin fluidizar,
Tomando una eficiencia en las uniones de 9% %.

Se considera que el tanque material deberd durar 20 afos, aw{
como el que la corrosién del acero a ia humedad ambiente serd de 0.0%
mm/afo, ademds el valor de la carrosidn interna de las paredes de 1
g/m3dia.
x

c interna = " * * 20 afos %
m3dia 1 ako 7.85g (100em) =



YICEPD = 7.83 g/cm™

c interna = 0.093 cm = 0,03466 pulg.

c externa = .05 mm/afo # 20 a¥os = 1.0 mm
c externa = 0,03%24 pulg
€ = 00,0366 + 0.03%4 = 0.076 pulg,

Considerando que el material de construccion de las paredes
lecho fluidizado es el A-283 grado C.

S = 60,000 lb/in=

Didmetro = 14.073 pies = 168.876 pulg

16.93 % 168,876 R
t = + 0.076 = 0.1011 pulg. ==> 178"
2 * 50,000 * 0,95 B .

~ Calculo de la Chimensa:
Se utiliza el método propuesto por en la referencia [1-4.

Datos :
Flujo = 102,970,822 lb/Hr
T ent = 563.5 °F

Suposiciones:
T sal = 440 “F
Tiro chimenea = | pulgadas de mercurio
Altitud = 2308 m

Se resuelve con la siguiente metodologlas

+ Figura 18
D = 4.8 ft == 7 ft = 84 pulg
T med = S511.5 °F

+ Asumiendo un sobrediselo del 1.1 pulg para el tiro de
chimenea, en lugar de 1 pulgada.

+ Figura 19
H ™ 180 ft = 2160 pulg.

del

la



+ Figura 20
Se rectifica la temperatura de salida.
T sal = 395 °F
T media = 479.25 'F

+ Figura 19
Rectificando la altura
H = 192 ft

+ Se asume un 95% de eficiencia en la chimenea

192
= 0.95 = 202 ¢t
+ Se comprueba la caida de presidn, con la ecuacidn 4.44

Tg = 585 °F
di = 7 f¢t
W = 102,970.822 1lb/Hr
4 = Factor de Friccidn de Moody (fig 21)
L o= 179 ¢t
B = 22.59 pulgadas de Mercurio

Fara caonocer el factor de friccién de la figura 21 se determina

primeramente el numero de Reynolds con la ecuacion 4.45;

¢ Q00) (102,970,822)

Recw = = 313,231.44
(479,25 + 460) (7)

=
2,76 479,25 +4560 102,970,822 (0,01B)#(202)

Caida de = # » ¥ ¥1

Presian 22.59 74 10° 7

Caida de = 0,0028 1lb/pulg.=
Prasion

+ Por ultimo se determina el Tiro Real de 1a Chimenea con
Ecuacidn 4.446:

B = 22,599 pulgadas de Mercurio
Ta = 521.52 °R

Tg = 939.25 °R

L » 202 f¢

la
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Tiro de la = 7.97 (202) -
Chimenea 521.52 (0. 94635) (929.25)

Tiro de la = 0.9375 pulgadas de Mercurio
Chimenea

El tiro escogido ea mayor que el calculado. For lo que 1a
suposiciéon hecha fue correcta,

— Célculo del ventilador de tiro inducidos

Se utiliza el método propuesto por el fabricante Flackt.

Flujo de gas = 02,970,822 1b/Hr = 114,642.4 m3/Hr
Temparatura del gas = S&3.5 “F

Altura sobre el nivel del mar = 2308 m = 7573 ¢
Densidad a 70 F y 29.92 in Hg = 0.0658 1lb/¢t>
Presion estatica = 3 in Hg

Densidad en la boca de ‘entrada del ventilador, utilizando los
datos siguientes: altura sobre el nivel del mar, temperatura. se
obtiene f = 0.37

Densidad = 0,.06%8 # 0.37 = 0.024F lb/§t>
Velocidad del gas a la salida del ventilador:

2G5, 314¢3 4 Hr
»*
m &0 min

114,643.4 m>/Hr » = b7,84467.868 ft3/min

67,867, 64 $t3/min
1.25 % 0.5 # (3.28) =
De la figura 22:

= 100.34 ft/min

Pd = 43 mm agua = 1.7 pulgadas de agua

G, 075
P total = 5 in agua # + 1.7 = 15.43 in de agua
0.0243

15.43 1n agua = 391.92 mm agua
Velocidad angular = 760 RPM

Potencia efectiva = 159 KW



Potencia corregida:

Corrigiendo por la diferencia entre las densidadest

0.0243

159 » = 51.5 KW
0.075
41 HE
51.5 KW &L*irjz:‘ = 69 HP

La potencia del ventilador es de 69 HP.
-~ Célculo del compresori

Se utiliza el método propuesto por el fabricante Sulzers

Capacidad = 95,138.781 1lb/Hr = 12 kg/s Ma
Fresion de succion = 585 mm Hg = 0,78 bar Py
Temperatura de succieon = 289.5%5 "K = 16,4°C Ty
Humedad relativa = 58 %

Presidon de descarga = 7 bar . Fa
FPeso molecular = 29 kg/kgmal rit
Cp/Cv = 1.4 [3
=1

+ Humedad absoluta

Con los datos de T., P, 1 ¥ Mt de la figura 23,
x = 0.012

+ Feso molecular humedo
Con x y Mt. Figura 24,

Mf = 29.5 kg/kgmol
+ Masa humeda

mf = mt (1 + ;)
mf = 12 (1 + 0,012 )
mf = 12,144 kg/s

+ Determinacion de la velocidad periférica maxima pérmisibie
Con Z, K, Ty, Mf con la figura 2S. : ’



Umax = 300 m/s
Seleccionando la velocidad del motor maxima de 290 m/s

+ Calculo de la cabeza total politrdpica ( h®pr } con k, Pua, Psy
Zy, Mf y Tay, con la figura 26.

% 7

= = 8,97 ==> 9,0
Fa 0.78

h*ev = 290 KJ/kg

+ C&lculo de la maxima cabeza politrdpica por envolvente

(h PGman )

Con el uso de Umwaw y de la figura 27.
Draman = 00 KJ/kq

+ Calculo del numero de envolventes

"

—Dex_
1=
Heaman
her = h®mx #* fr

fr se obtiene de la figura 28.

fyr = 0.73
ey = 290 * 0,73 = 211.7
i= 2Ll.7 = 0,7 ==> 1.0
300
+ CaAlculo de la relacidn de presiédn por envolvente
Pa2/P.a con el uso de la figura 29.

Por tratarse de un solo envolvente
Pa/Pye = Pa/ Pia = 9.0

+ Evaluacién de la cabeza politropica por envolvente
(h*pa) con Kiy Pa/ Pias 2y Mfy, T: y la fig ura 26.

Por tratarse de una sola envolvente

h®ma = heer = 290 KJ/kg

+ Calculo de la influencia del enfriamiento én @l requerimiento
de la energia. Con el usa de FPa/ Pia, Ky DT, T, @ i, con el yso de la
figura 28,
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DT = 20 (Del agua de enfriamiento)
+ = 0,89

+ Cdlculo de la cabeza politropica real
hea = h®eg # f = 290 # 0.84 = 243,86 KI/Kkg

+ Evaluacién del numero de pasos por envolvente Z y la velocidad
pariférica real U, con el uso d@ hpa, Z y la figura 30.

Z =45 ;3 U= 290 m/s

+ Calcule del volumen de succidn V;
Con mf, Py, Ty, Mf, Z y la figura 31,

Vi = 12,6 m>/s

+ Seleccién del compresor (Diametro nominal)

Figura 32.
Con la relacidn de 12.6 m*/s / 290 m/s = D.0434 m2
Diametro = 71 cm
+ Se escoge el tipo del compresor
RZ 71-&6
+ Calculo de la velocidad n

60 * i
n = N
Pt * D

&0 % 290
ne T~ = 7800.8 RPH
Pi # 0.71
+ CAlculo de la potencia P.

Con hpa, mf y la figura 33.
P = 3500 KW

+ Calculo de la temperatura de descarga Tz, utiltizandeo lo
valores de Pa/F., |7, T, y la figqura 34,

T = 310°K
Pa/Py = 3.1

Ta » 473°K = 202°C = 395.&6°F
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Una vez terminados los calculos, se presenta la figqura 35
donde se muestra el balance general con los valores de las carrientes

del proceso.
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TERMINOS EMPLEADOS EN LOS CAPITULQS IV Y V.
Area de la cama del lecho fluidizado (ft=)

Area total de transferencia de calor en el lecho. (ft=)
Area total de 1los orificios por donde pasa el aire en el

plato de distribuciédn. (ft=)

= Area de cada orificio del plato de distribucidn. (in=)

= Area total requerida. (in2) R N

= Area de transferencia de calor en la zona de conveccion .
(Ft=) E &

= Presion baromeétrica. (1n HsM

= Corrosién total. (1n)

= Lorrosion producida en la parte enterna oce la caldera. (in)

= Corrosidn producida en la parte 1nterna de la caldera. (in)

= Calor especi{fico, a presion constante. (BETU/1b°F)

= Calor especifico, a presion constante, de los gases de

combustion. (BTU/1b7F)

= Didmetro interno de la tuberia en la cama. (ft)

= Dismetro interno de los tubos en la zona de conveccion. (ft)

= Didmetro externo de la tuberia en la cama. (ft)

= Didmetro externo de los tubos en la zona de conveccisdn. (ft)

= Diametro de las particulas. (ft)

= Didmetro del ducto de salida del combustor. (#t)

= Diametro interno de la chimenea. (ft)

= Diametro de cada ori1ficio del plato de distribucion. (in)
Distancia entre la pared y el primer tubo de agua en la cama,
(ft)

= Golidos elutriados de 1la cama, por unidad de drea
(1b/Hrft=)

= Distancia entre el plato de distribucidn o fondo dae la cama
y la primera hilera de tubos. (f¢t) N ‘

= Por ciento de exceso de aire.

= Aceletraciédn debida a la fuerza de gravedad. (cm/s2)

= Flujo masa velocidad del gas. (lb/Hrft2)

= Flujo masa velocidad por cada tubo en la zona de conveccidn;:

(1b/Hrft=)



he = Altura de la cama. (ft)
Pcww = Altura de la cama expandida. (ft)

hes = Entalpi{a del agua en la corriente de entrada. (BTU/1lb)

hie = Coeficiente interno de transferencia de calor. (BTU/HrSF)

he = Coeficiente externo de transferencia de calar. (BTU/HRCF)
hma = Entalpia de agua en .1a corriente de salida. (BTU/1lb)

Hx = Entalpia de entrada. (BTU/Ilb:

Hy = Entalpia de la corriente | de la figura 9. (BTU/lb)

Hs = Entalpia de la corriente 2 de la figura 9. (BTU/Ib)
de la figqura 9. (BTU/1b)
de la figqura 9. (BTU/1b)
de la figura 9. (BTU/1b)
la fiqura 9. (BTU/1lb)
de la figura 9. (8BTU/1b)
de la fiqura 9. (BTU/lb)

He = Entalpia de la corriente de la figqura 9. (BTU/1lb)
Hie = Entalpia de la corriente 10 de la figura 9. (BTU/1lB)
Hiy = Entalpi{a de la corriente 11 de la figura 9. (BTU/1lb)
Hiz = Entalpla de la corriente 12 de la figura 9. (BTU/1b)
Hyx = Entalpia de la corriente 17 de la figura 9. (BTU/lb)
Hia = Entalpi{a de la corriente 14 de la figura 9. (BTU/lb)

Hx = Entalplia de la corriente
Ha = Entalpla de la corriente
Hs = Entalpia de la corriente
He = Entalpia de la corriente
H> = Entalpia de la corriente

Ha = Entalpia de la corriente

O BN B S 4 I |
a
1]

i = Conductividad térmica. (BTU/Hrft)

Le = Longitud de los tubos en la cama. (ft)

Laow ® Altura de la chimenea. (ft)

LMTD = Temperatura media logaritmica del sistema. (“F)

LMTDL» = Temperatura media logaritmica del lecho fluidizado.i(fF)
Le = Longitud total de la cama. (ft)

Me = Cantidad de aire. (1b/Hr)
me = Masa de material contenido en la cama. (lb)
Meommuatis e ™ Cantidad de combustible que entra al lecho. (1b/HM)
Mma = Flujo de gases. (lb/Hr)
Mac = Cantidad de gases de combustion. (1b/Hr)

Merxpma caLzza = Cantidad de piedra caliza que antra al lecho. (1b/Hr)

N = Numero de tubos en el lecho fluidizado.

Nom:wr = Nuimero de arificios en el plato de distribucidn.

Oz o = Cantidad de oxigeno alimentado al combustor. (lbmcllHr);"
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Oa ~ = Cantidad de oxi{geno requerido en el combustor. (lbmol/Hr)

P = Presiotn de operacidn del sistema. (lb/in®)

Pu = Presion barométrica. (lb/in=)

Pe = Poder calori{fico del combustible. (BTU/1b)
Pow = Caida de presion en la chimenea. (1b/in2)
Pas = Caida de presion através del ciclon. (lb/in?)
Py, = Presidn hidrostdtica. (lb/in=)

Pm = Niumero de Prandtl. (Adimensional)

Py = Presidn total. (lb/in®)
Ps = Presidn de Ja corriente de la figura 9. (lb/in3)
de la figura 9. (1b/in=)
de la figura 9. (1b/in3}
de la figura 9. (1lb/in=)
la figura 9. (1b/in®)
de la figura 9. (1b/in®)
de la figura 9. (l1b/in®)
de la figura 9. (lb/in®)
de la figura 9. (1b/in=)

Pz = Presion de la corriente
FPx = Presidén de la corriente
Pa = Presién de la corriente
Pa = Presidn de la corriente
Pe = Fresion de la corriente

Fo» = Presion de la corriente

@ N> U BN -
a
0

Pa = Presitn de la corriente

~0

Pe = Presidn de la corriente
Pio = Presion de la corriente 10 de la figura 9. (1b/in=)
Fia = Presion de la corriente 11 de la figura 9. (1b/in=)
Pi= = Fresién de la corriente 12 de la figura 9. (lb/in=;
Pix = Presion de la corriente 13 de la figura 9. (1b/in®)
Pia = Presion de la corriente 14 de la figura 9. (iIb/inZ)

Q = Calor transferido entre el combustible y el agua. (BTU/Hr)

Q= = Calor transferido cn la zona de la cama. (BTU/Hr)
Qzomn = Calor transferido al combustible. (BTU/Hr)

Qmae = Calor transferido por los gases de combustidn. (BTU/Hr)
Que = Calor transferido en el lecho fluidizado. (ETU/Hr)

Q. = Calor real transferido. (BTU/Hr)

Q+ = Calor total transferido en la cama. (BTU/Hr)

Q= = Calor transferido en la zona de convaccion. (BTU/Hr)

R = Cantidad de solidos elutriados. (lb/Hr)
Re = Factor de incrustacidén. (Adimensional)
Re = Numero de Reynolds. (Adimensional)

S = Esfuerzo maximo parmisible. (lb/in3)

t = Egpesor de la pared. (in)
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tea = Temperatura de entrada del agua al lecho. (*F)
te = Temperatura del fluido frio. (F)
tam = Temperatura de salida del agua del lechao. (F)
ty. = Temperatura del fluido en la corriente de entrada. (°F)
ta » Temperatura del fluido en la corriente de salida. (*F)
T = Temperatura del fluido caliente. (°F)
Ten = Tiro de la chimenea. (in HO)
Tam = Temperatura de entrada del agua a la zona de conveccion. (F)
Tan = Temperatura de entrada de los gases de combustion. ( F)
Tw = Temperatura promedio del gas. (*F)
Tee = Temperatura del lecho fluidizade. (*F)
Tea = Temperatura promnedio del agua, (°F)

Tae = Temperatura de salida de los gases. (‘F)

Taa = Temperatura de salida del aqua. (F)
Tw = Temperatura de la pared. ( F)
T+ = Temperatura de la corriente | de la figura 9. (‘F)

Ta = Temperatura de la corriente 2 de la figura 9. (‘F)

Tx = Temperatura de la corriente 3 de la figura 9. (‘F)
Ta = Temperatura de la corriente 4 de la figura 9. (‘F)
Te = Teaperatura de la corriente S de la figura 9. ('F)
Ta = Temperatura de la corriente & de la figuea 2. ( F)
T» = Temperatura de la corriente 7 de la figura 9. (°F)
Ta = Temperatura de la corriente 8 de la figura 9. ('F)

Te = Temperatura de la corriente @ de la figura 9. (°F)
Tio = Temperatura de la corriente 10 de la figura 9. ('F)
Tss = Temperatura de la corriente 11 de la figura 9. ('F)
Ti2 = Temperatura de la corriente 12 de la figura 9. ('F)
Tias = Temperatura de la corriente 12 de la figura 9. ("F)

Tia = Temperatura de la corriente 14 de la figura 9. (°F)

Ue = Coeficiente sucio de transferencia de calor. (BTU/Hr*F)
Ua = Coeficiente limpio de transferencia de calor. (BTU/Hr“F)
Us = Velocidad nominal del gas. (ft/s)
ULe = Coeficiente global de tranaferencia de calor en el lecho.
(BTU/HrF)
Uo = Velocidad inicial del gas. (ft/s)
Ues = Velocidad terminal del gas. (ft/s)

ve = Velocidad de lom qases en el cicldn. (ft/s)
ve = Velocidad de los qases. (ft/s)
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Vo = VYelocidad inicial del aire. (ft/s)

Ve = Volumen de la cama. (ft>)

w = Cantidad de materia. (lb/Hr)

wWe = Masa de combustrible. (lb/Hr)

woa = Masa de los gases. (1lb/Hr)

W = Flujo masico del gas. {(lb/Hr)

W, = Flujo de la corriente 1| de la figura 9. (1b/Hr)
Wz = Fluio de la corriente 2 de la figura 9. (lbshr}
Wy = Flujo de la corritente = de la figura 9. (lb/Hr)
Wa = Flujo de la corriente de la figura 9. (lb/Hr
We = Flujo de la corriente de la figura 9. (lb/Hr)
de la figura 9. (1b/Hr)
de la figqura 2. (lb/Hm

Wy = Flujo de la corriente ? de la figura 9. (lb/Hr)

4
5

Wa = Flujo de la corriente & de la figura 9. (lb/Hr)
W> = Flujo de la corriente 7
a

Wae = Flujo de la corriente

Wio = Flujo de la corriente 10 de 1la figura 9. (lb/Hr)
Wiy = Flujo de la corriente 11 de la figura 9. (1lb/Hr)
Wia = Flujo de la corriente 12 de la figura 9. (1b/Hr)
Wyx = Flujo de 1a corriente 13 de la figura 9. (1lb/Hr)
Wea = Flujo de 1a corriente 14 de la figura 9. (1b/Hr)

x = Numero de tubos por renglén.
Xeamn = Fraccion peso de combustible.

Xea = Fraccliéon peso de la piedra caliza.
Y = Numero de hileras en el lecho fluidizado.

AT = Gradiente de temperatura. (‘'F)
ﬁ = Eficiencia en las uniones.
7 + = Eficiencia en la transferencia de calor.
ge = Densidad de la cama. (lb/+t™)
Y:nmh = Densidad del combustible. (lb/ft>)
YPc = Densidad piedra caliza. (1b/¢t3)
Y = = Densidad del gas. (1lb/ft>)
§¥ = = Densidad de la mezcla de combustible y piedra caliza (lb/ft>
f‘- = Densidad del sélido. (1lb/ft™)
e, = Tiempo de residencia de las particulas. (seg)
Cfu = Coeficiente externo de transferencia de calor. (BTU/HrftF}
QPia = Coaficiente interno de transferencia de calor. (BTU/Hrft'F)
T = Nomers PI.
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/“- Viscosidad del gas. (1b/ftsag)
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c A FP I T UL O v I
Evaluacidon Econdmica

En el presente capitulo se muestra una evaluacidn econdmica
de un generador de vapor de lecho fluidirado, el obletivo del mismo es
el dar un panorama de lo que representa esta opcidn para genarar vapor
econémicamente hablando.

Fara la evaluacitn de la 1nversién f1ja del generador de
vapor de lecho fluidizado se i1ncluyen los siguientes equipose
Desaersador, econami zagor de agua, economizador de aire, bomba

alimentadora de agua & la caldera, con su respectivo motor, compresor
de aire y motor, silo de almacenamiento de carboén, silo de
almacenamiento de piedra caliza, transportador neumatico de la piedra
caliza a la caldera, transportador neumdtico del carbdn a la caldera,
ventilador y su motor, caldera, ciclén recolector de polvos, tiitro de

bolsa y la chimenea.

También se incluye los cdlculos de los costos de operacidn,
que incluyen el consumo de energia eléctrica, de agua de proceso,

consumo de carbén y piedra caliza.

Para los cdlculos econdmicos de 10s equipos se utilizdéd la
paridad del peso de 2,300 por dblar. La abreviatura de USD wsignifica

costo en ddélares estadounidenses,
— COSTOS8 DE CAPITALS

Los precios de los equipos fueron obtenidos de fabrt:antes o
proveedores. '
+ Desaereador.
Costo en mayo de 1988 = $ 200°'000,000.00 (M.N.)

(Fuente: Belco de México)



+ Economizador de Aquas

Area = 250 {t=2

Tubos tipo U

Material = Acero al Carbdn
Temperatura de Disedo = 424 ‘F

Fresion de Disefro = Atmosferico
Costc en mayo de 1965 = $ 24 200,000 (M/N.)

(Fuente Mekano S.A,)

+ Economizador de wire.

Area = 777,59 ft=2

Tubos tiro U

Material = #Acero al carbén
Temporatura de diseho = 675 'F

Presion de diseXo = Atmosférico
Costo en mavo de 1988 = % 44‘000.Q00~TN.N{)

s L - tFuente Mekanc

+ Bomba Alimentadara de Agqua a la Caldera’y su

Capacidad = 250 GFM
Diferencial de presion = &40 lh/in? S =

. Presidn de succion = (¢ 1b/in® abs.

Temperatura de disefo = 193.2 ‘F
Costo en mayo de 1988 =‘§,éo‘bﬁd.opo-‘(n.u.)
(fﬁenﬁé Bombas Gnulas)
+ Compresor y Motor.
Fotencia = 3,500 KW = 5,000 HF
Casto en maye de 1988 = '8 4,000 000,000 (MoN.)

(Fuente Sulzer de Méxica!

+ 8ilo de Almacenamiento de Carbon

Diametro = 10 ft -
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Altura = 85 +t
Estructura = Vertical

Material = Acero al carbén
Costo en mayo de 1988 = % 290'000,000 (M.N.)

(Fuente SWECOMEX)

Silo de Almacenamiento de Fiedra Caliza

Didmetro = 19 ft
Altura = 02 Ft
Construccion = Vertical

Material = Acero al Carbén
Costo en mavo de 1988 & & 11000C, 000 (M(N, §

{Fuente SWECOMEX)

Transportador Neumdtico del Carbém a 1a Caldera.

Capacidad = 4,000 kg/Hr
Longitud = 200 +t

Material = Acero al Carboén
Costo en mayo de 1988 = $ 2I°'000,000 (M.N.)

(Fuente CONNAIR de México)

Transportador Neumdtico de Fiedra Caliza a la Caldera.

Capacidad = 1,000 kq/Hr
Longitud = 200 ft

Material = Acero al Carbén
Costa en mayo de 1988 = $ 23'0Q00,000 (M.N.)

(Fuente CONNAIR de México)

Ventilador.
Capacidad = &7,476.2 #t3/min
Costo en mayo de 1988 = $ 40°000,000 (M.N.)

(Fuente Flack SF de Meéxico)



+ Motor del Ventilador.

Velocidad = 1,200 RFM
Potencia = 100 HP

Costo en mayo de 1988 = $ 31'000,000 (M.N.)

(Fuente Industria Eléctrica de México)

+ Caldera.

Calor Liberado = 103.378 E & BTU/Hr
Presion de Operacisn = 600 1b/in=

Costo en mayo de 1988 = ¢ 3,000 000,000 (M.N.)

(Fupnte Babcock % Wilcox de Méixico)

+ Cicléon Recolector de Folvos.
Capacidad = 14,000 ft3/min
Costo en mayo de 1988 = $ 14°000,000 (M.MN.)

(Fuente Wheelabrator de México S.A.)

+ Filtro de Bolsa.
Capacidad = 1°540,284.7 $t>/min
Costo en mayo de 1988 = ¢ 2,000‘OQQ,Q007(G.N,)

(Fuente: Flack EF de-México)

+ Chimenea.

Altura = 202 ft
Didmetro = 84 in

Costo en mayo de 1988 = $ 3I7'000,000 (M.N.)

(Fuente Babcock & Wilcox de Méexico)

A continuacion se obtiene el costo total del equipo,

sumando todos los costos de todos los equipos en moneda nacional.
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Costo Total = ¢ €,859% 173,118 (HM.N.»

A este costo =@ le deben de considerar alqunos aspectos.
como son: Materiales, Mano de 0Obra, Costos Directos y Costos

Indirectos. Estos factores fueron obtenidos de la referencia 11-8.
Factor de materiales: (Tubertia, concreto. acero, instrumentos,
materrales eleéctricos. aislamiento y pintural,
FM = El 427 del costo total.
Factor de manoc de obra:
FMO = E]l S8% del costo total.
Factor de costos directos:
FCD = 2.20
Factor de costos indirectos:

FCI = El 34% del! costo total,:

Costo por materiales = $ 5,951‘487%333

Costo mano de obra = 575.567i520,409

Costos directos = 9,599'173, 118 +'5;9517497,333 +:5,567 520,408

Costos directos = $ 21,118 200,000 (M.N.)

Costos indirectos = $ 7, 180° 188, 000 (M. N.)

A este valor de costos indirectos, se le

debe considerar un 18% de continqencias.
Costo total parcial = ¢ 28,298'400,000 (M.N.)

Contingencias = $ 5,093'712,000 (M.N,)

Costo Total = % 33,392' 100,000 (M.N.)



D = Depreciacidn

V = Valor de la planta lista para operar
Vs = Valor de recuperacidén

N = Akos de vida Gtil de la planta

Ys = 18% del valor total (Referencia [I-8)

N = 20 afios {Raferencia 11-8)

2. 33921 E 310 -~ (3,33921 * 0.1

20

Deprecitacion anual =

Depreciacién anual = $ 1,419 164,493 (M.N.)

COSTO _TOTAL DE CAFITAL = % 61,775 000,000 (M.N.)

COSTOS DE OPERACION:

+ Agua de Proceso: $ [41.95 m3 (en junio de 1988).
Consumo de Agua = 50,000 1lb/Hr = 23,5 m>/Hr

Costo de Agua = $ 29°'221,827 anuales

+ Energia Eléctrica: $ BSE KW Hr (junio de 1988)

Consumo:
- Motor bomba de aqua = 15 HP
- Motar compresor = 5,000 HF
- Motar ventilador = 100 HP
- Transportador Fiedra Caliza = 20 HP
- Transportador Carbdén = 10 HP

Consumo Total = 5,145 HP = 3,836.6 kW

Costo Total = $ 2,8546°732,300 anuales

+ Carboén: 0,16 USD/1b  (Chemical Marketing Report. Abril de 1908



Consumo = &,980.163 1b/Hr

Costo Total = $ 28,949 200,000 anuales

+ Piedra Calizar &0 USD/TOMN (Chemical Marketing Report. Abril 1988}
Consumo = {,517.288 1b/Hr

Costo Total = & @372 735,479 anuales

COSTOS TOTALES DE OFERACION = $ 32,66B°000,000 anuales

Cansiderando que la planta tiene un valor de recuperacidn de
10 avos (referencia 1I1-8), la ivergion fi1ja anual & recuperarse sera
de $ 6,177'3500,000 anuales.

El costo del vapor de 600 1lb/in® serd de:
6,177 500,000 + 32,668 000,000 = 38,845 000, 000
La cantidad de vapor producida anualmente est
100,000 1b/Hr = 397,704 TON/ARO
58,845 000, H00 _$/ana

Costa del vapor = = % 97,674 TON
397,704 Ton/ARo

COSTO DEL VAPOR DE 600 1b/inZ® = % 97,674 TON
A continuacién se presenta una tabla comparativa de los
costos de envic y ereccion de una planta generadora de vapor de lecha
fluidizado contra una planta generadora de vapor convencional, con la

misma capacidad. Los valores son en miles de dalares.

Lecho Fluidizado Convencional
Generadar de vapor I1,000 42,000
Controles 3,000 2, 400
Ventiladores %, GO0 4,900
Colectores de polvos 700 -
Calentadores de aire 4,700 3,800
Materias primas, sist. encandido 9,900 10, 8500

Extraccion de materiales 15,700 2,100



Control de contaminantes 18, 600 64,400
Trabajo en camfpo 26, 200 22,800
Carga de energia auxiliar 3, 100 Base
TOTAL 111,700 155, 900

(Fuente referencia 37)

Esta estimacion de costos, ha sido preparada para un sistema
generador de vapor de 800 MW, valor que difiere de la capacidad de el
generador de vapor disefade en este trabajo de tesis, por 1o cual el

costo no es el mismo.
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CONCLUSIONES

El objetivo de este trabajo de tesis fue alcanzado ya que
presenta un panorama actualizado de este tipo de tecnologla,
lg cual puede sarvir como consulta  y gula de aquellos
-

disefadores que deseén lleqar 3 'utitizar a'los generadores de

lecho fluirdizedo en nuestro rats,

Los generadores de vapor de lecho fluidizado, presentan un
disefo mas compacto lo que representa una ventaja en cuanto a
su instalacidn, ¢l problema que puade representar consiste on
que el equipo periférico es mas complicado que el de los
sistemas convencionales de generacion de vapor y por ende de
mayor tama®o, es valido pensar en el espacio disponible
debido a que en  la actualidad e¢s mas dificil contar con
terrenos extensos para actividades 1ndustriales. For otra
parte, en cuanto al digefo de los generadores de vapor de
lecha fluidizado, representa todavia una limitacion ya gue
por estar en una etapa de experimentacion los diseladores se

ven también limitados.

Esta tecnologla permite la modernizacidn da plantas
generadoras de vapor ya existentes, estoc es util en el caso

de plantas situadas cerca de centros urbanos en donde se
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deseé disminuir la contaminacidn pioveniente de los qases
decombustion, o bien en el caso de alguna planta edificada
tiempo atrds en donde se tenga alquna otra alternativa de
combustible a utilizar. Esta ventaja es ademas econdmicamente
factible ( ver tabla de comparacion econdmica en el capitulo
V1), comparada con alguna otra opcibn como podria ser la
edificacion de otra planta similar en aiqun otro lugar o la

instalacién de equipos limpiadores de gases de combustidn.

Por la que se pudo abservar en la 1nvestigaci1én bibliogrdafica
realizada, esta tecnologia se encuentra actualmente en un
periodo de experimentacién a nivel de planta piloto, por lo
que  adan esxisten muchos aspectos que deben de ser
perfeccionados, para que pueda ser utilizada en forma
confiable. Debido a esto es potr lo que no se tiene una
verdadera confiabilidad en los costos tanto de capital como
de opperacidn de este equipo, quizd es porr lo qQue algunos
autores manifiestan que los generadares de vapor son mas
econdmicos y otros se muestran pesimistas en lo que respecta

al futuro de esta tecnologia por los costos tan elevados.

Fara eate trabajo de tesis se tomdé como combustible al
carbén, la Unica ratén es para ejemplificar sobre la forma de
calculo, ademads de que este tipo de material es abundante.
Esto po aignifica que sea restrictivo, por el contrario se
pueden utilizar combustibles tales como bagazo de cara de
azucar, madera, principalmente residuos pesados del petroleo

y cualquier sdlido con poder calorifico aceptable.
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Esta tacnologia representa una buena opcidn para el futuro de
la generacion de energia eléctrica dado el problema actual
que representa la energia atomica para la generacian de

energia eléctrica.

Los generadores de vapor de lecho fluidizado serdn, sin lugar
a dudas, una tecnologia sumamente socorrida en los proximos
akos, esto es debido a que los fabricantes de esta tecnolagia
tienen invertidas grandes esperanzas en sus investigaciones y
desarrollos de plantas piloto. Esto también significa un polo
de desarrollo de diseRos de generadores de vapor de lecho
fluidizado en la Republica Mexicana, vya que, como se pudo
abservar en la referencia I-33, en México ya se ha empezado a

pensar en esta tecnologia para gqenerar vapor.
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