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PROLOGO

En la economia de la region de Piura, actualmente la agroindustria es un sector emergente.
Cobra especialmente importancia dentro de este sector, las nuevas industrias dedicadas a la
produccion de etanol como combustible a partir de la cafia de azticar. En un contexto global
donde los combustibles fosiles cada vez se volverdn mas escasos, las energias renovables
cobraran mayor importancia con el paso del tiempo. Esto genera la necesidad de hacer esta
industria cada vez mas econdmicamente viable como alternativa energética.

Es aqui donde el generador de vapor bagacero cobra vital importancia, pues utiliza el bagazo
de cafia de azucar como biocombustible para la generacion de vapor para la planta y de
energia eléctrica que hace esta industria autosostenible. Por consiguiente, es necesario el
disefio de generadores de vapor cada vez mas eficientes y con amplio rango de
funcionamiento.

La presente Tesis busca sintetizar los estudios realizados anteriormente acerca del disefio de
generadores de vapor acuotubulares, de intercambiadores de calor y estudios acerca de la
industria azucarera; todo esto con la finalidad de proponer una metodologia para el disefio y
analisis energético de este tipo de generadores de vapor. Esta metodologia busca la mayor
comprension de los factores que influyen en su funcionamiento, lo que permitira futuras
optimizaciones.

Tengo la satisfaccion de agradecer al area de Energia de la Universidad de Piura por el
estimulo y las facilidades brindadas durante mi estancia alli. En particular, al Dr. Ing. Rafael
Saavedra por su permanente apoyo y colaboracion durante el desarrollo de esta tesis, asi
como por el enriquecedor intercambio de ideas en temas tanto técnicos como humanos.

Quiero agradecer también a Dios sobre todas las cosas, quien me ha permitido finalizar y
corregir este texto, ddndome salud, sapiencia y ganas de vivir.

Por ultimo, gracias a mi familia. Han sido fuente de inspiracion y apoyo en todo momento,
especialmente cuando mas lo he necesitado. A ella brindo mi aportacion en esta tesis.



RESUMEN

El presente trabajo tiene como objetivo principal proponer una metodologia de disefio de
un generador de vapor acuotubular bagacero para la industria azucarera y de produccion de
etanol.

Ademas, se ha buscado desarrollar una metodologia flexible, de modo que pueda ser
extendida al disefio de generadores de vapor que usan otro tipo de combustibles. Todo esto
dentro de una gran precision en el disefio, ya que se ha utilizado un método
sistematicamente iterativo de calculo.

La metodologia que se utilizo para el disefio del generador de vapor estd basada en las
siguientes etapas:

- ldentificacion de la necesidad del estudio.

- Busqueda bibliografica de referencia acerca de termodinamica, transferencia de
calor, generadores de vapor acuotubulares y disefio de generadores de vapor.

- Planteamiento de balances de masa y energia para un generador de vapor
acuotubular bagacero.

- Desarrollo de una metodologia para disefio de cAmara de combustion.

- Planteamiento de una metodologia para disefio iterativo de intercambiadores de
calor en trayectoria de los gases de combustion: sobrecalentador, economizador,
evaporador y precalentador de aire.

- Desarrollo de una metodologia de disefio de los elementos auxiliares de caldera:
Chimenea, ventiladores, colectores principales, etc.

- Validacion de la metodologia de disefio comparando resultados con la hoja de
especificaciones (Data Sheet) de caldera acuotubular bagacera de la empresa
Bioenergia del Chira S.A.

Como conclusién principal se determiné que la metodologia planteada es valida, ya que al
comparar resultados con la hoja de especificaciones (Data Sheet) de caldera acuotubular
bagacera de Bioenergia del Chira S.A, estos muestran concordancia.

Por lo tanto, el principal resultado del presente trabajo es el desarrollo de una metodologia
de disefio para un generador de vapor acuotubular bagacero validada. Se plantea esta como
una metodologia béasica con proyeccién a futuras optimizaciones para reducir el margen de
error en el disefio y aumentar el nivel de detalle. Los sistemas que componen el generador
de vapor disefiado son: Calderin de vapor, tubos bajantes, cAmara de combustion,
intercambiadores de calor en la trayectoria de los gases de combustion, ventiladores de tiro
forzado e inducido y la chimenea.
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INTRODUCCION

Los primeros estudios de generadores de vapor datan de finales del siglo XVIII con el
propoésito de aplicarlos a las maquinas de vapor que se encontraban en un desarrollo
emergente. Posteriormente, el vapor se utilizd en turbinas para la produccion de energia
eléctrica, lo que conllevo a la construccion de generadores de vapor de mayor capacidad y
tamano.

Diversos autores como Shield (1979), Serverns & Miles (1974), Kohan (2000) y Alvarez
(2002) han descrito con mas o menos precision los tipos y caracteristicas de los
generadores de vapor existentes hasta esa fecha. A su vez, constructores de calderas con
amplia experiencia en el rubro han publicado manuales en donde se describe y se brinda
algunas consideraciones para su disefio (Babcock & Wilcox Co., 1992). Muchas de estas

consideraciones estan basadas en normas para diseio de calderas y elementos a presion
como las dadas por ASME (2000).

Annaratonne (1985) plantea diversas formulas empiricas y metodologias para el disefio de
diversos elementos de generadores de vapor tanto acuotubulares como pirotubulares.
Muchas de estas metodologias han sido utilizadas para este trabajo, tratando de aportar un
calculo mas sistematico y preciso.

Lo anterior se ha complementado con lo expuesto por Hugot (1986), que profundiza en la
generacion de vapor en la industria azucarera utilizando bagazo de cafia como combustible.
Esto es importante ya que este combustible posee caracteristicas que hay que tomar en
cuenta en el disefio de generadores de vapor.

En el capitulo 1 se hace una revision bibliografica de los fundamentos de termodindmica y
transferencia de calor, materias de estudio primarias para el desarrollo de conceptos
avanzados mdas adelante. Ademas, se plantean las formulas bdsicas que luego seran
referidas en el disefio planteado.

En el capitulo 2 se hace una descripcion general de los generadores de vapor basada en una
extensa revision bibliografica, y con especial enfoque en los de tipo acuotubular. Los
conceptos que se plantean en este capitulo daran una vision global de las necesidades de
disefio.



En el capitulo 3 se plantea la metodologia para el desarrollo de los balances de masa y
energia de un generador de vapor acuotubular bagacero. Este procedimiento nos arroja
resultados de gran importancia para el disefio como el flujo de bagazo de caia necesario, el
rendimiento del generador de vapor, la composicion de los gases de combustion, las
pérdidas de energia, etc.

En el capitulo 4 se plantea la metodologia de disefo de los principales componentes del
generador de vapor acuotubular bagacero. Este procedimiento arroja valores para el disefio
de su ingenieria basica.

En el capitulo 5 se aplica la metodologia planteada en los capitulos anteriores para el
disefio de una caldera acuotubular bagacera de 100 t/h, la que se encuentra en
funcionamiento en la empresa Bioenergia del Chira S.A. Asi, se valida los resultados
obtenidos al compararlos con la hoja de especificaciones de este generador de vapor.



CAPITULO |

Fundamentos de termodinamica y transferencia de calor

1.1. Fundamentos de termodinamica
1.1.1. Combustion

1.1.1.1. Concepto de combustién

Es la reaccion quimica de un combustible con el oxigeno en mezclas
proporcionales para liberar su energia quimica. En una caldera, la combustion se produce
en el hogar, formandose los gases de combustion que transfieren su energia térmica a los
tubos de la caldera mediante radiacion y conveccion, generandose la produccion de vapor.
El objetivo de la combustion es liberar la energia quimica del combustible minimizando las
pérdidas por combustion imperfecta y exceso de aire innecesario. Ya que mientras mas
completa sea la combustion, mayor es el calor producido y aprovechado y menor sera la
contaminacion del aire.

Segtin Cengel y Boles (2009) el oxidante que se emplea con mayor frecuencia es
el aire, por razones obvias puesto que es gratis y abundante. La composicién molar o
volumétrica del aire es de 20.9 por ciento de oxigeno, 78.1 por ciento de nitrogeno, 0.9 por
ciento de argon y cantidades pequenias de dioxido de carbono, helio, neén e hidrogeno.
Esto se puede tratar como 21 por ciento de oxigeno y 79 por ciento de nitrégeno en
nuimeros molares. Esto nos lleva a tener la siguiente igualdad:

1 kmol 0, + 3.76 kmol N, = 4.76 kmol aire (1.1)

Donde el nitrégeno presente en el aire durante la combustion se comporta como
un gas inerte, pero influye considerablemente en el resultado de la combustion, ya que al
salir a altas temperaturas absorbe gran cantidad de la energia quimica liberada. EI vapor de
agua presente durante la combustion debido a la humedad del combustible o del aire, se
puede tratar como un gas inerte que no reacciona al igual que el nitrégeno. Sin embargo,
hay que tener en cuenta que cuando los gases de combustion se enfrian por debajo de la
temperatura de rocio del vapor de agua, una parte de la humedad se condensa. Es
importante predecir esta temperatura de rocio ya que si las gotas de agua liquida se



combinan con el dioxido de azufre que puede estar presente en los gases de combustion,
se forma acido sulfurico, el cual es muy corrosivo para la superficie de las partes de la
caldera.

La mayoria de los combustibles tienen uno o mas de los siguientes elementos:
Carbono, Hidrégeno, Oxigeno, Nitrogeno, Azufre y algunas materias inertes como cenizas.
De estos, tres tienen facilidad de reaccionar con el oxigeno y producir calor. Las reacciones
de oxidacion son las siguientes (Cengel & Boles, Termodinadmica, 2009):

Combustion del carbono:

C+ 0, = CO, + calor (32767.16 k] /kg) (1.2)
Combustion ineficiente del carbono (formacién de monédxido de carbono):
2C+ 0, = 2CO0 + calor (9202.69 k] /kg) (1.3)
Combustion del hidrégeno:
2H, + 0, —» 2H,0 + calor (141758.6 k] /kg) (1.4)
Combustion del azufre:
S+ 0, = CO, + calor (9295.65 k] /kg) (1.5)

Puesto que todos estos elementos tienen pesos atomicos y moleculares definidos
(ver tabla 1.1), se puede desarrollar las relaciones expuestas.

Tabla 1.1. Pesos atomicos y moleculares de elementos
presentes en la combustion

Elemento | Simbolo | Peso atomico | Peso molecular
[kg/kmol]
Carbono C 12 12
Hidrégeno H, 1 2
Oxigeno 0, 16 32
Azufre S 32 32
Nitrogeno N, 14 28

Fuente: Elaboracion propia

1.1.1.2. Combustibles
“El combustible es toda substancia que combinada con el oxigeno producen luz,
calor y desprendimiento de gases, y son obtenidos de la naturaleza en diferentes formas

fisicas.” (Soto, 1996, pag. 19)
Asimismo, Soto (1996) los divide en 3 tipos utilizados por la industria en general:
e Combustibles solidos: Carbon, madera, hulla, bagazo de caia, etc.

e Combustibles liquidos: Aceites combustibles (diésel, combustdleo, etc.), gasolinas,
alcohol, etc.

e Combustibles gaseosos: Gas natural, gas de alto hogar, etc.

Los combustibles generan calor mediante la existencia de 3 elementos quimicos
en su composicion: carbono, hidrogeno y azufre. De estos, el azufre tiene menor



importancia como fuente de calor, pero gran importancia en cuanto a problemas de
contaminacion en el ambiente y corrosion de la caldera.

Las propiedades mas importantes que caracterizan a los combustibles son:

Composicion

Poder calorifico

Viscosidad

Densidad

Limite de inflamabilidad

Punto de inflamabilidad o temperatura de ignicion'
Temperatura de combustion

Contenido de azufre

Contenido de cenizas

Humedad

De estas la mas importante es el poder calorifico, el cual es la cantidad de calor

liberado durante la combustion completa de 1 kg de combustible en un proceso de flujo
estable cuando los reactivos y productos se encuentran en condiciones estandar (1 atm y
298 K), expresandose en J/kg o kcal/kg.

1.1.1.3. Tipos de combustion

Segun Cengel & Boles (2009) se tiene los siguientes tipos:

a.

Combustion completa

Es la oxidacion total del carbono y del hidrogeno para formar didxido de carbono
(CO2) y agua (H20) con lo cual se libera la energia maxima en forma de calor de la
combustidn y se evita contaminantes.

Combustidon incompleta

Cuando el oxigeno presente en la combustion no alcanza el valor tedrico necesario
para la formacion del CO2, H O y SO:; la combustion es necesariamente
incompleta apareciendo en los gases de combustion, monodxido de carbono,
hidrégeno y particulas solidas de carbono, azufre o sulfuros. Considerando que
estos componentes de los gases que se eliminan a la atmoésfera contienen alin
apreciable contenido calorifico, las pérdidas de combustion incompleta son
elevadas cuando se proporcionan menos aire del necesario. En la practica, la
presencia de inquemados resulta determinante del exceso de aire necesario.

Combustion tedrica o estequiométrica

Este tipo de combustiéon se consigue mezclando y quemando las cantidades
exactamente requeridas de combustible y oxigeno, los cuales se queman en forma
completa y sin exceso. Esta combustion completa esta sin embargo, fuertemente
limitada por condiciones quimicas y fisicas, ya que solo en teoria se puede hablar
de reacciones perfectamente estequiométricas.

d. Combustion completa con exceso de aire

! La menor temperatura de un combustible para la cual la combustion es autosostenible.



Para tener una combustion completa, es decir, sin presencia de monoxido de
carbono (CO) en los gases de combustion es necesario emplear una proporcion de
oxigeno superior a la teorica. Este exceso de aire conlleva especialmente dos
efectos muy importantes en cuanto al proceso de combustion:

e Disminucion de la temperatura méxima posible al aumentar la cantidad de
gases en la combustion.

e Variacion sensible en cuanto a la concentracion de los ¢xidos formados
respecto al nitrogeno, lo que se traduce en una disminucién de la eficiencia
de la combustion.

El exceso de aire se expresa en porcentaje restandole el tedrico estequiométrico,
el cual corresponde al 100%; es decir una cantidad de aire de combustion del

120% respecto al estequiométrico, se representara como 20% de exceso de aire.

1.1.1.4. Eficiencia de combustion

La operacion de la caldera con el exceso de aire adecuado mejoraré la eficiencia
de la combustion. La eficiencia de combustion es una medida de la efectividad con que el
contenido de calor del combustible se convierte en calor utilizable. La concentracion de
oxigeno o monodxido de carbono en los gases de combustion son los mejores indicadores
de la eficiencia con que ésta se realiza.

En teoria, para una mezcla completa (oxigeno-combustible), se requiere de una
cantidad de aire precisa (estequiométrica), que reaccione completamente con una
determinada proporcion de combustible. En la practica, las condiciones de la combustion
nunca son ideales y se necesita suministrar una cantidad adicional o en exceso de aire
para tratar que la combustion sea lo mas completa posible.

La cantidad correcta de exceso de aire se determina a partir del analisis de los
gases de combustion en cuanto a su contenido de oxigeno o de didxido de carbono O>—
CO:. La falta de este exceso de aire provoca una combustion incompleta y que en los gases
de ésta aparezca hollin, combustible no quemado y monoxido de carbono. Por otra parte,
demasiado exceso de aire resulta en una disminucion en la temperatura de combustion, que
reduce la eficiencia de la caldera (figura 1.1). (Soto, 1996)

Figura 1.1. Eficiencia de combustion de acuerdo al exceso de aire



Fuente: Soto Cruz (1996).
1.1.2. Ecuacién de conservacion de la masa y energia para sistemas reactivos

La primera ley de la termodindmica se considera como un enunciado matematico
del principio de conservacion de la energia, que se expresa de la siguiente manera: “El
cambio neto (incremento a disminucién) en la energia total de un sistema durante un
proceso es igual a la diferencia entre la energia total que entra y que sale del sistema
durante el proceso” (Cengel & Boles, 2009, pag. 72).

E:entrada - E:salida = AEsistema (1-6)

La relacion anterior es lo que se conoce como el balance de energia y se puede
aplicar en cualquier tipo de sistema que experimenta cualquier clase de proceso. En el
presente trabajo, el sistema a analizar serd un generador de vapor. Este es un sistema
abierto, por lo que se representa como un volumen de control. Como tal, tiene flujos
masicos cruzando sus fronteras que cumplen el principio de conservacion de la masa.

Respecto a esto, se utiliza el analisis expuesto por Cengel & Boles (2009) para
sistemas abiertos reactivos:

El principio de conservacion de la masa para un sistema abierto y de flujo
estacionario (como el de un modelo de generador de vapor) con entradas y salidas
multiples se puede expresar como sigue:

Y n= Y m

entrada salida

(1.7)

En el caso del balance de energia de un sistema abierto en flujo estacionario, la ecuacion
(1.6) resulta de la siguiente manera:

Eentrada = Esalida (1.3)
donde:

Eentrada: Tasa de transferencia de energia neta de entrada por calor, trabajo y masa [W].

Esaliaa: Tasa de transferencia de energia neta de salida por calor, trabajo y masa [W].

En el caso particular del generador de vapor como volumen de control, se puede
catalogar a este sistema como reactivo. Esto es debido al proceso de combustion que se
desarrolla dentro de la frontera del volumen de control. De esta manera, se desarrolla la
expresion (1.8) para sistemas reactivos como este.

La combustion sera expresada en la ecuacion de conservacion de la energia a
través de reactivos y productos. Ambos son componentes de flujo masico de energia de
entrada y salida en el volumen de control, respectivamente. Ahora es necesario expresar la
entalpia de cada uno de estos componentes. Es decir, se necesita expresar la entalpia de tal
manera que sea relativa al estado de referencia estandar (25°C y 1 atm) y que el término de
la energia quimica aparezca explicitamente. De este modo, se expresa la entalpia de un
componente por unidad de mol como sigue:

Entalpia = h¢ + (hy — hdgg) (1.9)



Donde el término entre paréntesis representa la entalpia sensible relativa al estado de
referencia estandar, que es la diferencia entre:

hr: Entalpia sensible en el estado especificado en la entrada o salida del VC [kJ/kmol]
h9os: Entalpia sensible en el estado de referencia estandar de 25°C y 1 atm [kJ/kmol]

El término hyse denomina entalpia de formacion del componente, la cual puede
considerarse como la entalpia de una sustancia en un estado especificado debido a su
composicion quimica.

De esta manera, en un sistema donde ademds los cambios de energia cinética y
potencial por unidad de tiempo son insignificantes, la ecuacion de energia (1.8) de un
generador de vapor como sistema de flujo estacionario quimicamente reactivo se puede
expresar como:

Qent + V.Vent + Z I.'lr(}_’lf + ET - Bg98)r = Qsal + V.vsal + Z r.lp(lf_lf + ET - Eg%)p (1-10)

Donde n, y 1, representan los flujos molares del producto p y el reactivo r,
respectivamente. Se puede expresar (1.10) en flujos masicos m, y iy, dividiendo los
componentes entre sus masas molares, obteniendo:

Qent + V.Vent + 2 rhr(hf + hT - h(2)98)r = Qsal + V.Vsal + Zmp(hf + hT - hg98)p (1-11)

El calor liberado por un combustible o poder calorifico inferior se puede definir
con la siguiente expresion:

|2 rhrhf,r > rhphf,p'
e

PCI =
(1.12)
Donde:
PCI: Poder calorifico inferior del combustible [kJ/kg de combustible]
m.: Flujo mésico de combustible [kg de combustible/h]

Teniendo en cuenta que en un generador de vapor no se desarrolla trabajo, a partir
de (1.12) se reescribe (1.11) como sigue:

NcombPCI M + Z m,(hr — hg98)r = Qsal + Z rhp(hT - h(2)98)p
(1.13)

Donde ncomp €s la eficiencia de la combustion. Este valor para una combustion
completa del combustible es 1.

Finalmente, en (1.13) se observa que en una caldera la principal fuente de energia
es aquella liberada por el combustible, la cual junto a la energia sensible que entran los
componentes que forman parte de la combustion, son los aportes de energia al sistema.
Esta energia puede ser aprovechada en forma de calor para la generacion del vapor, puede
derivarse en pérdidas debido a ineficiencias, o puede salir del sistema en forma de energia
sensible de los gases de combustion.

1.1.3. Temperatura adiabatica de llama



A partir de la ecuacion (1.13) se observa que cuanto mas pequenio sea el rechazo
de calor o su utilizacion en la generacion del vapor (Qgg;), tanto mayor resulta la cantidad
de energia de los gases de combustion de salida, lo que se traduce en una temperatura cada
vez mayor. En el caso limite que no se dé pérdida de calor hacia los alrededores (Qg,=0),
la temperatura de los productos alcanzard un maximo, conocido como temperatura
adiabética de llama o de combustion adiabatica.

A partir de la anterior suposicion se obtiene la siguiente expresion de (1.13):

T'|combPCI r.nc + Z rhr(hT - h(2)98)r = Z r.np(hfa - h(2)98)p
(1.14)

Donde hg, representa la entalpia sensible de los productos de combustion cuya
temperatura es la de llama adiabdatica (ver figura 1.2). En el Anexo A se expone como
hallar esta temperatura a partir del conocimiento de esta entalpia.

Figura 1.2. Temperatura adiabatica de llama
en una camara de combustion

Fuente: Cengel & Boles (2009)

Para Cengel & Boles (2009), el conocimiento de esta temperatura es muy
importante en el disefio de cdmaras de combustion, ya que representa tedricamente la
temperatura mas alta a la que estd expuesta y es necesario para las consideraciones
metalurgicas de este disefio. Sin embargo, las maximas temperaturas en la realidad suelen
ser bastante menores que la temperatura de llama adiabatica, puesto que la combustion
suele ser incompleta, se presentan algunas pérdidas de calor por radiacion y algunos gases
de combustion se disocian a altas temperaturas (ver figura 1.3). La temperatura maxima
también puede controlarse ajustando la cantidad de exceso de aire, que sirve como
refrigerante.

La temperatura adiabética de llama de un combustible no es unica. Su valor depende de:
e FElestado de los reactivos (Temperatura, humedad del aire).
e (Grado al que se completa la reaccion.
e Cantidad de aire utilizado.

Para un combustible determinado a un estado especificado que se quema con aire a
un estado especificado, la temperatura adiabatica de llama alcanza su valor méximo
cuando sucede la combustion completa con la cantidad tedrica de aire.

Figura 1.3. Temperatura maxima en cdmara de
combustion real
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Fuente: Cengel & Boles (2009)

1.2. Fundamentos de transferencia de calor

1.2.1. Conceptos generales

La transferencia de calor es un proceso por el que se intercambia energia en forma

de calor entre distintos cuerpos, o entre diferentes partes de un mismo cuerpo que estan a
distinta temperatura. El calor se transfiere mediante conveccion, radiacion o conduccion.

Aunque estos tres procesos pueden tener lugar simultdneamente, puede ocurrir que uno de

los mecanismos predomine sobre los otros dos (Cengel, 2004).

1.2.1.1. Mecanismos de transferencia de calor

Tanto autores como Cengel (2004) y Annaratone (2010) nos hablan de los modos

de transferencia de calor como sigue:

a. Conduccion

La conduccion térmica consiste en la transferencia de la energia cinética de una
molécula a la molécula adyacente. En los solidos, la unica forma de transferencia
de calor es la conduccion. Si se calienta un extremo de una varilla metalica, de
forma que aumente su temperatura, el calor se transmite hasta el extremo mas frio
por conduccion. No se comprende en totalidad el mecanismo exacto de la
conduccion de calor en los solidos, pero se cree que se debe, en parte, al
movimiento de los electrones libres que transportan energia cuando existe una
diferencia de temperatura.

El valor de conductividad térmica que depende del material utilizado y varia en
gran medida de material a material, es crucial para determinar la cantidad de calor
transferido. Los materiales como el oro, la plata o el cobre tienen conductividades
térmicas elevadas y conducen bien el calor, mientras que materiales como el vidrio
tienen conductividades cientos e incluso miles de veces menores; conducen muy
mal el calor, y se conocen como aislantes. Aun cuando la conduccion de calor se
asocia usualmente con la transferencia de calor a través de los solidos, también es
aplicable a gases y liquidos, con sus limitaciones.

Conveccion

Es el modo de transferencia de calor que se debe al movimiento del fluido. El
fluido frio adyacente a superficies calientes recibe calor que luego transfiere al resto
del fluido frio mezclandose con €él. Si existe una diferencia de temperatura en el
interior de un liquido o un gas, es casi seguro que se producira un movimiento del



fluido. Este movimiento transfiere calor de una parte del fluido a otra por un
proceso llamado conveccion. El movimiento del fluido puede ser natural o forzado.

La conveccién natural consiste en el movimiento generado debido exclusivamente
a la no uniformidad de la temperatura del fluido. Si se calienta un liquido o un gas,
su densidad suele disminuir. Si el liquido o gas se encuentra en el campo
gravitatorio, el fluido mas caliente y menos denso asciende, mientras que el fluido
mas frio y més denso desciende. La conveccidon forzada se logra sometiendo el
fluido a un gradiente de presiones, con lo que se fuerza su movimiento de acuerdo a
las leyes de la mecanica de fluidos.

Radiacion

La radiacion presenta una diferencia fundamental respecto a la conduccion y la
conveccion: las sustancias que intercambian calor no tienen que estar en contacto,
sino que pueden estar separadas por un vacio. Asi, la radiacién se aplica

genéricamente a toda clase de fendmenos relacionados con ondas
electromagnéticas.

Un cuerpo caliente emite energia por radiacion en todas las direcciones. Si esta
energia choca contra una parte de otro cuerpo se refleja en parte, mientras que la
energia restante es absorbida por el cuerpo y se transforma en calor. La cantidad de
calor emitida y reflejada depende de la temperatura del cuerpo y de las
caracteristicas fisicas del material que lo compone. Todos los cuerpos irradian
energia. La radiacién no requiere un medio de transmision, ella se transmite a
través del vacio como de un gas y se propaga como las ondas de la luz. Se habla de
un cuerpo negro cuando el calor emitido alcanza su punto maximo a una
determinada temperatura. Diversos materiales se acercan en mayor o menor
magnitud a esta condicion tedrica, como se vera mas adelante.

Si dos cuerpos se encuentran uno frente al otro con un espacio intermedio entre
ellos, habra un continuo intercambio de energia entre ellos. El cuerpo mas caliente
irradia mas energia que la que absorbe, mientras que el cuerpo mas frio absorbe
mas energia de la que refleja. En otras palabras, hay intercambio de calor entre el
cuerpo caliente y el frio, es decir, hay transferencia de calor por radiacion. Algunos
tipos particulares de gas son capaces de irradiar y absorber energia por radiacion,
como algunos componentes de los gases de combustion que se estudian mas
adelante.

1.2.1.2. Leyes de transferencia de calor

Cada modo de transferencia de calor viene descrito por diversas ecuaciones. Para

este caso se utiliza el enfoque de Annaratone (2010) para el estudio de estas ecuaciones.

a.

Conduccion

La transferencia de calor por conduccion en una direccidon (x) viene determinada
por la ley de Fourier, que dice lo siguiente:

d dt
Q_ sl
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(1.15)

El calor dQ/d9 es el calor transferido instantdneamente a través de la pared, donde 0
representa el tiempo; que es proporcional a la superficie S a través del cual la
transferencia de calor tiene lugar, al gradiente de temperatura -dt/dx y a la
conductividad térmica k, que es una caracteristica fisica del material que se utiliza.

La temperatura varia con la ubicacion, pero también puede variar con el tiempo. En
este caso, el calor también varia con el tiempo, y esto se llama "estado transitorio”.
Este es, de hecho, una fase inestable que conduce a un estado estacionario durante
un periodo de tiempo variable cuando las temperaturas se estabilizan y el calor
transferido se hace constante.

Si el calor es constante se esta en "estado estacionario", la ecuacion (1.15) se
>
puede escribir de la siguiente manecra:

= —kS—
4 de
(1.16)

Donde q es el calor transferido por unidad de tiempo.

Si la pared es plana, dado que S es constante en este caso, se obtiene integrando la
expresion (1.16) que:

K SAt
q=_
Xp
(1.17)
Donde At es la diferencia de temperatura entre el lado caliente y frio, y x,, es el
espesor de la pared. Si se introduce el término de resistencia térmica de la pared, se
encuentra que esta viene dada por la siguiente expresion:

X
R ==
kS
(1.18)
Y la ecuacion (1.17) se reduce simplemente a:
_ At
1R
(1.19)

La introduccion de la resistencia térmica es util en el caso de una pared que
consiste en varias capas de diferentes materiales. En ese caso, se comportan como
resistencias eléctricas en serie donde la resistencia total es la suma de las
resistencias de las capas individuales. En otras palabras, se tiene que:

At, At
q o —
xR Xp
25s

(1.20)

Donde At; es la diferencia de temperatura entre el lado caliente de la primera capa
y el lado frio de la Gltima capa.

b. Conveccidén



La ley que rige la transferencia de calor desde una pared a un fluido o viceversa se
remonta a Newton, y es la siguiente:

q=txS(t,—1t)
(121)

Donde la anterior expresion tiene signo positivo si el calor se mueve de la pared
hacia el fluido, y un signo negativo si se mueve en la direccion opuesta. En la
ecuacion (1.21) se tiene que q es el calor transferido por unidad de tiempo, S es la
superficie de la pared, t, y t son las temperaturas de la pared y del fluido,

respectivamente, y « es el coeficiente de transferencia de calor del fluido.

El coeficiente de transferencia de calor es una magnitud caracteristica de la
conveccion, descartando asi la presencia de la transferencia de calor por radiacion.
No obstante, en el caso de la radiacion en relacion con el fluido (gases de radiacion
especiales en los gases de combustion), como se verd mas adelante, es posible
adoptar un valor particular para a que se tiene en cuenta en el calculo final.

El valor de o depende de diversos valores fisicos del fluido (densidad, calor
especifico a presion constante, la conductividad térmica y la viscosidad dinamica),
a parte de la velocidad del fluido y la temperatura. Es conveniente decir que se crea
una situacion particular si se produce un cambio de estado en el fluido, lo cual se
estudiard mas adelante.

En este caso, como con la conduccion, es posible expresar la resistencia térmica
producida por la conveccién como:
R 1
xS
(1.22)

Si se tiene en cuenta la transferencia de calor desde un fluido a otro a través de una
pared, como ocurre en un generador de vapor, el fenomeno se caracteriza por la
resistencia térmica global, que es la suma de las resistencias térmicas de ambos
fluidos y de la pared. De esta manera es facil de calcular el coeficiente global de
transferencia de calor que caracteriza a la transferencia de calor desde un fluido a
otro.

El coeficiente de transferencia de calor varia considerablemente cuando se cambia
de un fluido a otro. Por ejemplo, es extremadamente alto para agua en ebullicion,
alto para agua caliente, y mas bien bajo para el aire y gases de combustion.

Radiacion
Gracias a Stefan - Boltzmann la ecuacion bésica para la radiacion es la siguiente:
dq = odST* (1.23)

Donde q es la transferencia de calor por radiacion desde el cuerpo negro a través de
la zona dS, T es la temperatura absoluta del cuerpo y ¢ es la constante de Stefan -
Boltzmann.

Si las superficies son grises como es a menudo el caso, o en otras palabras, si
emiten menos calor que el cuerpo negro, su emisividad no es igual a 1 sino inferior.

El intercambio de calor entre dos superficies separadas por un espacio intermedio
que consiste en un medio transparente es igual a:
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q = 0S,F;, (T14 - T;) (1.24)

Donde S; es la superficie radiante, T; y T, las temperaturas de la superficies
radiante y radiada, respectivamente, y F;, es una funcion de la geometria y la
emisividad de ambas superficies.

La transferencia de calor por radiaciéon es un fendmeno muy complejo. Usando las
expresiones (1.23) y (1.24) o ecuaciones similares es posible resolver solo algunos
problemas elementales, pero se convierte basicamente en algo muy dificil cuando
se resuelve casos complejos, tales como la transferencia de calor dentro del hogar
de un generador de vapor.

En estos casos, es necesario aplicar los datos experimentales o métodos de calculo
empiricos como se hard mas adelante.

1.2.1.3. Transferencia de calor en un generador de vapor

En el caso real de una caldera, la transferencia de calor es una compleja
interaccion de todos los mecanismos de transferencia. Se origina al quemarse un
combustible, el calor liberado se transfiere por radiacion en primera instancia en la camara
de combustion hacia las paredes de agua. Una vez realizado esto, el calor restante es
transferido por los productos de la combustion hacia el agua o el vapor, cuando estos gases
entran en contacto con una serie de intercambiadores de calor en medio de su camino hacia
la chimenea. En esta zona, la transferencia de calor se da principalmente por conveccion,
aunque también hay simultdneamente conduccion y radiaciéon en menor cantidad.

Se vea lo que sucede en un tubo colocado en una corriente de gas de combustion
caliente. El flujo de gas es una corriente de conveccion que lleva calor desde el hogar hacia
el banco de tubos. Una delgada pelicula de gas adhiere a la parte exterior del tubo y de
igual manera una pelicula de agua liquida adhiere a la parte interior del tubo donde hay una
corriente de conveccion de agua. El calor del gas debe fluir, por conduccidn, a través de la
pelicula de gas, el metal del tubo y la pelicula de agua liquida. La pobre conductividad
térmica de la pelicula de gas, en comparacion con la del metal y la de la pelicula de agua
liquida causa una gran caida de temperatura en el exterior del tubo, esto mantiene la
superficie exterior del tubo relativamente fria.

En un tubo del sobrecalentador se tiene vapor en lugar de agua liquida en el
interior. En este caso en la pared interior del tubo habrd una pelicula de vapor de pobre
conductividad. Aun cuando la diferencia total de temperatura permanece igual, el nuevo
orden de resistencias significa un gradiente diferente de temperatura y una temperatura mas
alta en el metal del tubo. (Annaratone, 1985)

1.2.1.4. Coeficiente de transferencia de calor global

Si se tiene que t'y t”” indican, respectivamente, la temperatura de un fluido de
calentamiento y la de un fluido calentado separados por una pared (figura 1.4), el calor
transferido desde el fluido caliente hacia el fluido mas frio por unidad de tiempo (en W) es
igual a (Cengel, 2004):

q = US(t —t7) (1.25)



Donde S representa la superficie de transferencia de calor expresada en m?, y U
es el coeficiente global de transferencia de calor expresado en W /m?K .

Se puede observar que el coeficiente global U toma en consideracion los efectos
de transferencia de calor desde el fluido caliente a la pared, a través de la pared, asi como
de la pared hacia el fluido a calentar.

Para el célculo de U se utiliza el desarrollo presentado por Annaratone (2010).
Segun esto se tiene que indicar que el producto US es el reciproco de la resistencia térmica
global. Teniendo en cuenta esto, se considera el caso en el que el calor atraviesa una pared
plana con una superficie S, y recordando lo que se dijo acerca de la conduccién en la pared
y sobre la conveccion en relacion con los liquidos, se puede obtener la siguiente expresion:

1 1 +Xp+ 1
US o«’S kS oS
(1.26)
Luego a partir de (1.26) se tiene:
U= 1
1 %X 1
?-I_?-I_O("
(1.27)

Donde a” y a’” representan el coeficiente de transferencia de calor del fluido de
calentamiento y el fluido a calentar, respectivamente.

Figura 1.4. Transferencia de calor a través de una pared plana
y su perfil de temperaturas

Fuente: Annaratone (2010)

Se considera ahora una pared cilindrica de longitud unitaria en lugar de una pared
plana (figura 1.5), donde el fluido de calentamiento pasa por el exterior de la tuberia como
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es el caso de los haces de tubos de un generador de vapor acuotubular. En este caso la
superficie de transmision de calor viene dada por:

S = 2mr (1.28)

Mediante analogia con la expresion (1.17) se obtiene:

q dr
dt = ——
2nr k
(1.29)
Figura 1.5. Transferencia de calor en pared cilindrica de longitud unitaria
Fuente: Annaratone (2010)
Integrando la expresion (1.29):
q . To
At, =ty —t, =——In—
tz t1 tz 2k n r;
(1.30)

Donde r,y rj son el radio externo e interno del tubo, respectivamente. De la
ecuacion (1.30) se obtiene la siguiente formula para el calculo de q:

2tk
do (tl - t2)

lnd—i

q:

(1.31)

Siendo d;y d, el diametro interno y externo del tubo. En este caso, se tiene
ademas las siguientes expresiones para la transmision de calor por conveccion tanto en el
fluido de calentamiento como en el fluido a calentar.

Ay =t —t; = q 1

1~ 1_1_[dooc'
(1.32)

1

At3=t2_t”=i_,,

T[di [0d



(1.33)
Uniendo las expresiones (1.30), (1.32) y (1.33):

1 d, d 1d
At=At1+At2+At3=i(—,+_°1n_°+__°)

md, \xX 2k d; o« 7 d;
(1.34)
Se realiza una analogia con la ecuacion (1.25):
q = Ugmd,(t'—t7) (1.35)

Finalmente, se obtiene la expresion del coeficiente global de transferencia (U,)
respecto al diametro externo del tubo, el cual se utiliza cuando la transferencia de calor va
desde el exterior al interior de este.

U, =

o
ol

In=2 + 1,,%

i < i

1
<t

S
=0

(1.36)

Esta expresion sirve para la mayoria de intercambiadores existentes en un
generador de vapor, ya sea el economizador, sobrecalentador, evaporador y paredes de
agua. En el caso del precalentador de aire, la transferencia de calor suele ir de adentro
hacia afuera del tubo, por lo que se plantea la expresion analoga respecto al didmetro
interno del coeficiente global de transferencia (U;):

1
Ui =
1 d; , d; 1 d;
?-l_jl(lnd_;-l_ < ,,—(1)

(1.37)

En el calculo térmico también es necesario determinar la temperatura tanto
exterior como interior de la pared del tubo. Esto serd de utilidad para conocer que
temperaturas tendran que soportar los tubos en nuestro disefio. Se tiene que t, es la
temperatura de la pared en contacto con el fluido caliente y t”), es la temperatura de la
pared en contacto con el fluido a calentar. A partir de esto se obtiene:

Respecto al didmetro externo,

c_o_ Yo
tp:t—?(t—t)

(1.38)
’r ’r UO dO ’ ’r
tp=t +0<"d_i(t —t7)
(1.39)
Respecto al didmetro interno,
t,=t ——({t —t)
(1.40)

¢ ¢4 Ui d; t -t
p - m rs do
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(1.41)

1.2.2. Caracteristicas fisicas de los fluido

La transferencia de calor por conveccidon tiene como caracteristica principal el
valor del coeficiente de transferencia de calor o que se encuentra expresado en W /m?K.
Este representa la cantidad de calor por unidad de tiempo y superficie que se puede
transferir si la diferencia de temperatura es igual a 1 K (1°C). (Cengel, 2004)

El valor de a depende de diferentes factores, incluyendo algunas de las
caracteristicas fisicas del fluido en cuestion. Estas son el calor especifico a presion
constante (en J/kgK), la conductividad térmica (en W /mK) y la viscosidad dinamica (en

kg / ms).
Incluso la densidad juega un papel, ya que estd incluida en el ntmero

adimensional de Reynolds que es fundamental para hallar el valor coeficiente de
transferencia de calor convectivo.

Pero si se introduce velocidad mésica (en kg/m?s) en lugar de la velocidad en el
nimero de Reynolds, la densidad desaparece. Por eso en la mayoria de los calculos futuros
se hard referencia a esta velocidad.

Como se verd, el nimero de Prandtl es muy importante también. Es caracteristico
del fluido en uso, ya que contiene sélo cantidades fisicas del propio fluido.

Segun Annaratone (2010), los valores de densidad, calor especifico a presion
constante, conductividad térmica y la viscosidad dinamica de diversos liquidos y gases se
pueden encontrar en tablas. Sin embargo, a continuacién se mencionara como calcular las
cuatro cantidades citadas para el agua, el aire y los gases de combustion en funcion de la
temperatura a través de las ecuaciones desarrolladas.

En general, los valores hallados por Annaratone (2010) son aceptables, y los
errores nunca exceden + 2%. Por lo general, utiliza ecuaciones de la siguiente forma:

G = X + Yt + Zt? (1.42)

Donde G indica la cantidad en cuestion, t es la temperatura en °C, y X, Y, Z son
constantes.

1.2.2.1. Agua liquida
a. Densidad

La densidad del agua liquida es solo ligeramente influenciada por la presion, por lo que
puede ser calculada a través de la siguiente ecuacion aproximada:

2

t ¢
p = 1006.68 —20.07 7= — 25.15 (ﬁ)

(1.43)



Donde p es la densidad en kg/m3 y la temperatura t en °C. Esta aproximacion es
valida para temperaturas de entre 10 °C y 300 °C y para presiones que van de 5 a 100
bares. El error nunca excede de + 1%.

b. Calor especifico

El calor especifico del agua liquida es solo ligeramente influenciado por la presion, por
lo que puede ser calculado a través de la siguiente ecuacion aproximada:

2

t t
¢ = 4219.58 — 187.25 7 + 172.17 (W)

(1.44)

Donde c esta expresado en J/kg K y t en °C. La aproximacion (1.44) es valida para
presiones que van de 5 a 100 bares y para temperaturas de entre 20 y 250 °C. Los
errores nunca exceden de + 2%.

¢. Conductividad térmica

La conductividad térmica del agua liquida es basicamente independiente de la presion,
por lo que puede ser calculada a través de la siguiente ecuacion aproximada:

2

t t
k= 05755 + 0.1638 —-— 0.05767 (W)

(1.45)

Donde k esta expresado en W /m K y la temperatura t estd en °C. La ecuacion (1.45) es
valida para temperaturas entre 10 y 300 °C y para presiones entre 5 y 100 bares. El
error causado por el uso de esta es a lo sumo igual a + 1%.

d. Viscosidad dinamica

La viscosidad dindmica del agua liquida es bésicamente independiente de la presion,
pero varia en gran medida con las variaciones de temperatura. Por este motivo es
imposible desarrollar una ecuacion simple para calcular dentro de un margen razonable
de error. La tabla 1.2 muestra algunos valores.

Tabla 1.2. Viscosidad dindmica en 10~° kg/ms del agua liquida

t(-C) H t(-C) H t(-C) H
10 1300 110 253 210 128
20 1000 120 231 220 123
30 797 130 212 230 118
40 652 140 196 240 113
50 545 150 182 250 109
60 463 160 170 260 104
70 401 170 160 270 102
80 351 180 150 280 98.2
90 312 190 142 290 94.9
100 280 200 135 300 91.7

Fuente: Cengel (2009)

1.2.2.2. Aire
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a. Densidad

La densidad del aire en condiciones normales es igual a 1.293 kg/Nm3. Bajo diferentes
condiciones de presion y temperatura, es posible adoptar la ley de los gases ideales,
segin la cual la densidad es directamente proporcional a la presion absoluta e
inversamente proporcional a la temperatura absoluta. Por lo tanto,

p 27315 2.696p  3.486p

= 1.293 = 1. -
P 101325 T T 27315 + t

(1.46)

Donde p es la densidad expresada en kg/m?3, p es la presion absoluta en kPa, T es la
temperatura absoluta en K, y t es la temperatura en grados Celsius en °C.

b. Calor especifico a presion constante

El calor especifico a presion constante del aire puede calcularse a través de la siguiente
ecuacion aproximada:
2

t t
¢p = 100379 + 7553 o=+ 216 (W)

(1.47)
Donde ¢, esta expresado en J/kg K y la temperatura t en °C. La ecuacion (1.47) es
valida para temperaturas entre 0 °C y 300 °C.

¢. Conductividad térmica

La conductividad térmica del aire se puede calcular a través de la siguiente ecuacion
aproximada:

t
k = 0.02326 + 0.06588m

(1.48)

Donde k esta expresada en W /m K y la temperatura t en °C. La ecuacion (1.48) es
valida para temperaturas entre 0 °C y 300 °C.

d. Viscosidad dinamica

La viscosidad dindmica del aire puede calcularse mediante la siguiente aproximacion:

2

t t
= [17. 469 —— — 18. —— ) [x107°
U 17.069 + 47.469 18.708 (1000) 10

1000

(1.49)

Donde p esta expresada en kg/ms y la temperatura t en °C. La ecuacion (1.49) es
valida para temperaturas entre 0 °C y 300 °C.

1.2.2.3. Gas de combustién

a. Densidad
La densidad de los gases de combustion en condiciones normales (py) es igual a:
Gm
Po = G_v

(1.50)



Donde G, y Gy son las cantidades de gas por kg de combustible de masa y volumen,
respectivamente. Estas cantidades dependen de la composicion del combustible y del
exceso de aire utilizado para la combustion. Para el caso especifico de este trabajo, se
hallar4 estos valores en el capitulo 3.

De igual manera que en el caso del aire, los gases de combustion se puede considerar
como una mezcla de gases ideales. Por lo tanto, su densidad a presion diferente de la
atmosférica, y a temperatura que no sea 0 °C, es proporcional a la presion absoluta e
inversamente proporcional a la temperatura absoluta.

b. Calor especifico a presion constante

La ecuacion aproximada sugerida se obtiene mediante un proceso de céalculo bastante
complejo elaborado por Annaratone (2010). Para esto, se examinaron los diferentes
componentes presentes en los gases de combustién y su calor especifico a presion
constante para obtener esta ecuacion. En el final, fue posible correlacionar el calor
especifico a presion constante con las Unicas variables en la ecuacion que son la
humedad y la temperatura. Por consiguiente, el calor especifico a presion constante se
expresa como:

2

t
cp = 971.7 + 10.49m + (325.53 — 4.97m) —— — (76.59 — 6.07m) (

1000 1000)

(1.51)

Donde c;, esta expresado en J/kg K y t en °C, mientras que m representa el porcentaje
en masa de humedad en el gas de combustioén. La ecuacion (1.51) se puede usar para
temperaturas de gas de combustion entre 50 y 1200 °C.

c. Conductividad térmica

El proceso de célculo para la conductividad térmica es similar a la utilizada para el
calor especifico. La ecuacion aproximada es la siguiente:

t
k = 21.924 — 0.0337m + (68.467 + 0.0966m) = — (12.991

2

— 0.6229m) ( x 1073

M)
(1.52)

Donde k esta expresado en W /m K y t en °C; m es el porcentaje en masa de humedad
en el gas de combustion. La ecuacion (1.52) es valida para temperaturas entre 0 °C y
300 °C.

d. Viscosidad dinamica

La ecuacion desarrollada es la siguiente:

t
i =|16.861—0.1106m + (43.449 — 0.111m) T — (11.19

2

+ 0.0985m)< x 1076

M)
(1.53)

Donde p esta expresada en kg/ms y t en °C, mientras que m representa el porcentaje
en masa de la humedad en el gas de combustion. La ecuacion (1.53) se puede utilizar
para temperaturas del gas de combustion entre 50 y 1200 °C.
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1.2.3. Conveccion en generadores de vapor

Este apartado se centra en la metodologia para hallar los coeficientes de
transmision de calor convectivos & para los diferentes casos que se presentardn a la hora de
realizar el futuro disefio de una caldera acuotubular.

La principal formula en la cual se centra la metodologia, mencionada por autores
como Annaratone (2010) y Cengel (2004), es aquella planteada por Hansen y Schack, que
es la siguiente:

Nu = CRe™Pr"K (1.54)
De la ecuacion (1.54) se tiene que Re representa el nimero de Reynolds, el cual es
un nimero adimensional caracteristico del movimiento de un fluido, y que viene dado por:
_wpd Gd
Tnw

Re
(1.55)

Donde w es la velocidad del fluido expresada en m/s, G es la velocidad mésica
expresada en kg/m?s, d es el didmetro caracteristico del tubo en my u es la viscosidad
dindmica del fluido expresada en kg /ms.

En la ecuacion (1.54) también se presenta el nimero de Prandtl (Pr) y viene dado por:

_ Gl

Pr K

(1.56)

Donde c,, representa el calor especifico a presion constante y k la conductividad
térmica del fluido.

Ademas se sabe que en la ecuacion (1.54), Nu representa el nimero de Nusselt
que también viene dado por:

(1.57)

Donde « es el coeficiente de transmision de calor convectivo del fluido expresado
en W/m?K. Ademis se define de la ecuacion (1.54) los valores de C, m y n como
constantes y K como un factor adimensional caracteristico del fluido en cuestion.

1.2.3.1. Conveccién forzada en el interior de los tubos

Annaratone (2010) menciona que si se tiene en cuenta la conveccion forzada en
relacion con un fluido dentro de un tubo, la primera pregunta deberia ser si el movimiento
es laminar o turbulento. Si el nimero de Reynolds es menor o igual a 2000, sin duda se
esta frente a un flujo laminar.



Teniendo en cuenta las realidades industriales, se puede concluir que el
movimiento es, generalmente, turbulento. Las posibilidades de que sea laminar se limitan a
unas pocas situaciones raras e inverosimiles.

En cualquier caso, para comprobar si el movimiento es turbulento (Re > 3000), es
suficiente con comprobar que la velocidad masica cumple la siguiente condicién
(Annaratone, 2010):

3000
d

G >
(1.58)

Por lo tanto, las ecuaciones que se presentaran son validas para el movimiento
turbulento en el cual nos centraremos. De esta manera, si se examina una corriente de
fluido en movimiento turbulento, se ve una fina capa de fluido en movimiento laminar que
se acumula en contacto con la pared del tubo, la cual se llama capa limite. Hay una zona de
transicion hacia el centro de la corriente y, finalmente, hay una zona central con vortices.
Por lo tanto, el movimiento es tipico de movimiento turbulento. En la capa limite (también
llamada pelicula) la transferencia de calor tiene lugar por conduccion. En otras palabras, el
valor de la conductividad térmica del fluido es crucial.

La temperatura a través de la capa limite varia entre la pared y la zona central de
la corriente. Por este motivo, se define a la temperatura de la zona central como Ia
temperatura de la masa que viene representada por t,. La temperatura media de la capa
limite se supone convencionalmente que es igual a la media aritmética entre la temperatura
de la pared y la temperatura de la masa, y se llama temperatura de pelicula. Esta sera
representada por t.

Durante el desarrollo de las ecuaciones para calcular el coeficiente de
transferencia de calor, puede referirse tanto a la temperatura de la masa como a la
temperatura de pelicula. Esto no es crucial si la diferencia entre la temperatura de la pared
y la temperatura de la masa del fluido es pequena, como es el caso del agua liquida y en
parte para el vapor sobrecalentado. Esto es gracias al alto valor del coeficiente de
transferencia de calor del agua liquida.

Pero en el caso de fluidos con coeficientes de transferencia de calor bajos, tales
como los gases de combustion, esta diferencia puede ser grande, de modo que la
temperatura de la masa puede diferir considerablemente de la temperatura de pelicula. A
continuacion, se desarrollara ecuaciones que se utilizaran para hallar el coeficiente de
transferencia de calor convectivo para diversos fluidos que transitan por el interior de los
tubos, las cuales tienen base en lo planteado por Annaratonne (2010).

a. Agua liquida
La siguiente ecuacion elaborada por Dittus y Boelter es una de las mas conocidas para

el agua liquida:

Nu = 0.023Re?8pr04
(1.59)

En la ecuacién (1.59), la temperatura de referencia es la de la masa del fluido.
Recordando el significado de Nu, Re y Pr, de (1.59) se obtiene la siguiente ecuacion:

0. 0.6~0.8
o« = 002320 Tky G
’ ub0.4

0.2
d;

(1.60)
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Donde se adopta el subindice b para indicar que la temperatura de referencia es la
temperatura mayor, es decir, la referida a la masa del fluido. Ademas el subindice i en
el diametro se usa para referirse al didmetro interno de la tuberia.

Anteriormente, dado que se ha definido ¢, k, u como funciones de la temperatura y la
presion del agua liquida, esto también se puede aplicar a la ecuacion (1.60). Cabe
resaltar, que en el caso del agua liquida la influencia de la presion es insignificante, y
es posible considerar solamente temperatura de la masa del fluido.

De este modo, Annaratone (2010) plantea la siguiente igualdad:

0
C
~ 0.023-22__°

ty th
KW::380+9J9————1395(——) e
0

100 100
(1.61)

Donde t;, esta expresada en °C. De este modo, la ecuacion (1.60) se reduce a la
siguiente:

G0.8

a =Ky _dio'z

(1.62)
Donde a esta expresado en W /m?K y K, viene dado por la ecuacion (1.61).
b. Vapor sobrecalentado

De modo andlogo al caso del agua liquida, se utilizara una féormula aproximada
derivada de la formula general (1.54) para hallar el coeficiente de transferencia de calor
para el caso del vapor sobrecalentado. Segin Annaratone (2010), se utiliza la siguiente
aproximacion:
G0.75
o = KS ~025
1

(1.63)

Donde a esta expresado en W/m?K, G en kg /m?s y d; en m. El factor de K se puede
calcular segtin este autor a través de la siguiente ecuacion:

ty, 2

1000

t
K¢ = 5.069 — 0.0529p + (4.467 + 0.169p) -(12684-0143p)( b )

1000
(1.64)

La cual es valida para presiones de vapor entre 10 y 100 bares y ty, entre 180 y 550°C.

El mayor error cometido por el uso de las aproximaciones anteriores es igual a
aproximadamente 1.5%, y esto es aceptable debido a la modesta influencia del
coeficiente de transferencia de calor del vapor de agua en el célculo del coeficiente
global de transferencia de calor.

Hay que tener en cuenta en el disefio que los valores extremadamente bajos de o causan
un aumento en la temperatura del tubo que puede alcanzar valores que pueden poner en
peligro su conservacion. Asimismo, presiones demasiado bajas del vapor, al disminuir
la densidad del fluido, ocasionan altas velocidades que no son recomendables para el
disefio (por encima de 25 m/s). Por este motivo, recalentadores a baja presion son
dificiles de aplicar en condiciones de seguridad y con la velocidad del vapor aceptable.



c. Gases de combustion

La ecuacion para el calculo del coeficiente de transferencia de calor de los gases de
combustion es la siguiente segiin Annaratone (2010):

G0.8

a =K, 4,02

(1.65)

Donde a esta expresado en W/m?K, G en kg/m?s y d; en m. El factor de K, se puede
calcular a través de la siguiente ecuacion:

te 2

1000

t
Ky =3.00 + 0.018m + (2.161 + 0.0117m) — (0.658 — 0.0257m) ( f )

1000
(1.66)

Donde m es el porcentaje en masa de la humedad en el gas de combustion y ts es la
temperatura de pelicula. La expresion 1.66 es valida para temperaturas de pelicula del
gas entre 50 y 1200°C, y cabe resaltar que el error mas grande con esta ecuacion
aproximada asciende a aproximadamente + 0,6%, lo que es aceptable.

d. Liquidos en ebullicion

Basado en lo planteado por los autores Tong & Tang (1997) y Annaratone (2010) se ha
abordado el estudio de este apartado como sigue:

El proceso de ebullicion consiste en el cambio de fase de un fluido. El cambio al estado
de vapor a partir de un liquido es posible en todo el intervalo de temperatura limitado
entre el punto triple y el critico de la sustancia. De este modo, a medida que el liquido
se transforma en vapor, es necesario entregar calor de evaporacion durante el cambio
de fase. Por lo tanto, la ebullicion esta siempre ligada al suministro de calor al sistema.
La ebullicion puede ocurrir en el seno del liquido o en la interface con un s6lido. Para
efectos del presente trabajo, se concentra el estudio sobre los fenomenos de ebullicion
que toman lugar en la interface, como ocurre en un generador de vapor acuotubular. Se
pueden distinguir asimismo los mecanismos que intervienen:

e Ebullicién nucleada: Cuando el vapor se forma periddicamente a través de
burbujas que crecen y se desprenden de la superficie.
e Ebullicién en pelicula: Cuando de la coalescencia de burbujas se forma una
capa de vapor, que se rompe periddicamente.
El estudio de los liquidos de ebullicion dentro de los tubos es mas complejo que la de
los tubos con liquido en ebullicién en el exterior. De hecho, mas alld de la ebullicion se
encuentra el impacto del movimiento del fluido. Este Gltimo como se explicara a
detalle en el capitulo 2, puede ser natural o forzado.

Es natural si se produce de forma espontanea, como resultado de las variaciones en la
densidad del fluido cuando se pasa de la fase liquida a la formacion de una mezcla
liquido/vapor. Si el agua en los tubos generadores de vapor es impulsada por una
bomba, hay circulacion forzada.

Dentro de los tubos también se puede producir el fendémeno de ebullicion en pelicula,
donde incluso en este caso, si se excede un cierto valor de flujo térmico, la ebullicion
nucleada se detiene. En vez de esto, una pelicula de vapor de agua se acumula en
contacto con la pared, seguido de un aumento repentino de la diferencia de temperatura
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entre la pared y el liquido. Esto puede ser muy perjudicial para el tubo, ya que podria
no resistir las altas temperaturas de la pared.

Las cantidades que condicionan la aparicion de este fenomeno son el titulo o calidad de
vapor, la presion, la velocidad masica y el flujo térmico. Este ultimo es crucial en
términos de determinar el mayor o menor peligro del fendmeno, debido a la diferencia
de temperatura entre la pared interna del tubo y el fluido que crea. La figura 1.6 destaca
el impacto de la relacion de vapor de agua y el flujo térmico a una presion y velocidad
masica constante.

En la figura 1.6 se observa que con los aumentos de flujo térmico, las diferencias de
temperatura entre la pared y el fluido aumentan. Este fuerte impacto del flujo térmico
en la diferencia de temperatura es facilmente explicable por la observacion de que el
incremento en el flujo aumenta el espesor de la pelicula de vapor debido al alto nivel de
ebullicion. Ademas de la mayor cantidad de calor para transferir a través de la pelicula,
hay un espesor mayor de penetrar.

Figura 1.6. Influencia del titulo de vapor y del flujo térmico en la temperatura de pared
del tubo durante la ebullicién

Fuente: Annaratone (2010)

Ademas se observa que una vez que la temperatura de pared alcanza el valor maximo,
disminuye a medida que aumenta la relacion de vapor-agua liquida, todo esto hasta que
se alcanza el valor correspondiente al coeficiente de transferencia de calor del vapor
sobrecalentado.

La influencia de la presion, de la relacion de vapor-agua liquida y la velocidad masica
se observa en la figura 1.7.

Las curvas de la figura 1.7 indican las condiciones en las cuales se inicia la ebullicion
laminar. Bajo la misma presion, el fendbmeno comienza con la disminucion de las
relaciones de vapor-agua liquida a medida que aumenta el flujo térmico, como ya se ha
mostrado en la figura 1.6. Bajo flujo térmico constante, el aumento de la presion
comienza la ebullicién laminar con la disminucion de las relaciones de vapor-agua
liquida.

La influencia de la velocidad masica, la relacion de vapor-agua liquida y el flujo
térmico puede ser examinada en la figura 1.8, donde la constante es la presion absoluta
que es igual a 186 bares.



En la figura (1.8) se observa que a flujo térmico constante a medida que la velocidad
masica aumenta, el valor de la relacion de vapor-agua liquida disminuye al inicio del
fenomeno, donde pasa de velocidad baja a media para aumentar ain mas si la
velocidad alcanza valores altos.

Para reducir el peligro de ebullicion de pelicula, es posible utilizar tubos especiales que
son acanalados en el interior. La tendencia a este fendmeno se puede combatir
mediante la interrupcion de la continuidad de la pared, lo que provoca un flujo
turbulento en la capa limite.

Para efectos de los calculos futuros de disefo, se puede estimar el coeficiente de
transferencia de calor de ebullicion del agua cuando se da la ebullicién nucleada en el
interior de los tubos. Diversos autores recomiendan utilizar un valor conservador fijo
igual al 12000 W/m?K.

Figura 1.7. Influencia de la presion, relacion vapor-agua liquida y el flujo
térmico en la ebullicion en pelicula

Fuente: Annaratone (2010)

Figura 1.8. Influencia de la velocidad masica, la proporcion de vapor-
agua liquida y el flujo térmico en la ebullicion en pelicula
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Fuente: Annaratone (2010)
1.2.3.2. Conveccion forzada en el exterior de un banco de tubos

Los generadores de vapor industriales se caracterizan por la presencia de bancos
de tubos, los cuales son atravesados por los gases de combustiéon en el exterior.
Generalmente, el gas impacta el banco transversalmente, es decir, su velocidad es
perpendicular al eje de los tubos.

El gas que se mueve en paralelo a los tubos representa una solucion estructural, en
general, que conduce a una reduccién en la transferencia de calor, y por esta razon no se
recomienda. Sin embargo, no hay dificultades en el calculo del coeficiente de transferencia
de calor, incluso en este caso. De hecho, el gas se mueve a través de canales que consisten
en los espacios entre los tubos. Pero es necesario calcular el area de paso de la seccion A 'y
el perimetro afectado por el paso P (figura 1.9). Basandose en éstos, se debe calcular el
diametro hidraulico que viene dado por (Annaratone, 2010):

(1.67)

Basado en el valor de d;, es posible determinar el coeficiente de transferencia de
calor de acuerdo con los criterios discutidos en el apartado 1.2.3, utilizando las ecuaciones
dadas respecto a la temperatura de pelicula.

Figura 1.9. Area de seccion y perimetro afectado
por el paso en flujo paralelo a los tubos

Fuente: Annaratone (2010)

En general, el banco de tubos es atravesado de forma transversal. Aqui el nlimero
de Reynolds juega un papel fundamental en el valor del coeficiente de transferencia de
calor. Ademas, la disposicion de los tubos es muy importante, ya sea tubos en linea o tubos
escalonados (figura 1.10). Por otra parte, es necesario decir que la relacion entre el
espaciado transversal y longitudinal, y el didmetro de los tubos también influyen en el
valor de a.

Para el calculo del coeficiente de transferencia de calor, se llevo a cabo diversas
investigaciones y los resultados son en su mayoria similares. Babcock y Wilcox Co. (1992)
sugieren la siguiente ecuacion:

k
o = 0.287f4f,Re®0! Pri/3 T
(o]

(1.68)

Donde f, es un factor de disposicion, cuyo valor depende del ntimero de
Reynolds, la relacion entre el espaciado transversal (S;) y el didmetro exterior de los tubos



(dy), y la relacion entre el espaciado longitudinal (S;) y el mismo didmetro. Ademas,
depende del tipo de disposicion (ya sea en linea o escalonada). Los valores de f, se pueden
obtener a partir de las figuras 1.11 y 1.12.

El factor f; es el factor de profundidad que se utiliza para tener en cuenta la
influencia del nimero de filas (cuando estas estan por debajo de 10). Sus valores se indican
en la tabla 1.3.

Tabla 1.3. Factor de profundidad fy4
Numero de| 1 2 3 4 5 6 7 8 9
filas

fq 0.70 { 0.82 | 0.87 {091 | 093095097 |0.98 | 0.99
Fuente: D. Annaratone (1985)

Como ya se ha hecho anteriormente, se puede introducir a la ecuacion (1.68) un
factor K como una funcion de las caracteristicas fisicas del fluido. Por lo tanto, su valor
depende del tipo de fluido y de su temperatura (en este caso se utiliza la temperatura de
pelicula). De este modo, es posible examinar diferentes tipos de fluido y proporcionar para
cada uno una funciéon de t¢ que represente a K. La ecuacion (1.68) queda de la siguiente
manera:

0.61
o = defa —d00'39

(1.69)
Donde:

( Cpfkfz)l/3

K= 0287 =775

(1.70)

Figura 1.10. Arreglo de tubos transversales al flujo en
linea (arriba) y en forma escalonada (abajo)
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Fuente: Annaratone (2010)

Figura 1.11. Factor de disposicion f, para arreglos de tubos en linea
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Figura 1.12. Factor de disposicion f, para arreglos de tubos escalonados

Fuente: Annaratone (2010)
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En este punto, es necesario mencionar algunas consideraciones expuestas por
Annaratonne (2010) acerca de los dos tipos de disposicion de los tubos en relacion con la
transferencia de calor. Para esto se considera dos bancos, uno con disposicion en linea y
otro con disposicion escalonada, que tienen tubos con el mismo didmetro y valores iguales
de espaciamiento longitudinal y transversal afectados por el mismo fluido. En estas
condiciones, la velocidad del fluido es idéntica, de modo que ambos bancos tienen el
mismo valor de nimero de Reynolds. Las figuras 1.11 y 1.12 muestran claramente que en
la mayoria de los casos los valores de f, son mas altos con la disposicion escalonada. Esto
es especialmente cierto para valores bajos de Re, lo que nos llevaria a la conclusion de que
los arreglos escalonados son sin duda preferibles a los arreglos en linea. Sin embargo, esto
seria una conclusion apresurada porque seria descuidar otros aspectos del fendmeno.

Annaratone (2010) también sefiala que el otro aspecto a considerar es el de la
caida de presion a lo largo del banco, la cual depende de un factor similar de disposicion f,
que esta en funcién de los mismos parametros. Si se tiene en cuenta esto, a igualdad de
condiciones, la disposicion en linea es claramente preferible porque los valores f, relativos
a caidas de presion son mas bajos, lo que se traduce en menos caidas de presion.

Por lo tanto, a pesar de la disposicion en linea produce un menor valor de a, la
caida de presion es menor. Esto quiere decir que esta disposicion es menos favorable en
cuanto a la transferencia de calor y el costo del banco (mayor area de transferencia de
calor), pero es mucho mas favorable en cuanto a los costes del ventilador y la energia
absorbida por este. La toma de decision sobre cual disposicion elegir es claramente
compleja y va determinada principalmente por una evaluacion de costos.

Otro criterio puede ser el ancho del espacio disponible para el banco de tubos, que
usualmente se establece de antemano. Respecto a esto, si se tiene que el paso transversal
puede ser mas pequefio para tubos en linea, el area de seccion transversal de paso de fluido
se reduce, aumentando asi la velocidad. De esta manera, esta disposicion permite aumentar
el namero de tubos por fila y disminuir el nimero de filas, dando lugar a un banco mas
compacto.

A continuacion, se examina los valores de K para diferentes tipos de fluido
planteados por Annaratonne (2010):

a. Aire

A partir de (1.69), la ecuacion aproximada de o para el aire queda de la siguiente
manera:

_ |2.884 + 0.545 0012( b )2 £ S
= %700 7 “\100/ |4 g 03

(1.71)

La ecuacion (1.71) es valida para temperaturas de pelicula del aire entre 0 y 300°C. El
valor del coeficiente de transferencia aumenta con la temperatura y la velocidad
masica. Esta caracteristica es comun a todos los tipos de gas, los cuales transfieren més
calor a los tubos o reciben mas calor de ellos, si la temperatura es alta.

b. Vapor sobrecalentado
En el caso del vapor de agua sobrecalentado, el valor de K depende de la temperatura y

presion. De este modo, la ecuacion se desarrolla asi:

te 2

Ks = 7.94 +0.142p — (3.77 + 0.236p) 755

t
+ (18.98 + 0.029p) (1060)



(1.72)

Donde p representa la presion en bar. La ecuacion (1.72) es valida para temperaturas de
pelicula del vapor sobrecalentado entre 180 y 550°C, y para presiones entre 10 y 100
bar. Después del céalculo de K a través de (1.72) es posible determinar el valor de a
con la (1.69). Se resalta que a niveles bajos de presion, el valor de Ky aumenta junto
con la temperatura, mientras que disminuye a niveles de alta presion. El valor que
determina el limite entre alta y baja presion en este caso es 50 bar.

Hay que tener en cuenta que a altas temperaturas el valor de Kg tiende a ser
independiente de la presion. Esto se debe al hecho de que a alta temperatura, los
valores de las caracteristicas fisicas del fluido varian poco con la presion, a diferencia
de lo que sucede a temperaturas mas bajas.

c. Gases de combustion

En este caso, el valor del factor K depende de la temperatura de pelicula t; y la
humedad de los gases de combustion m. Este se representa mediante Kg y la siguiente
ecuacion:

tf 2

1000

t
Kg = 4.752 + 0.0204m + (5.553 + 0.0294m) — (1.614 — 0.0479m) ( f )

1000
(1.73)

Una vez conocido el valor de Kg, €l valor del coeficiente de transferencia de calor
puede obtenerse a través de la ecuacion (1.69). La expresion (1.73) es valida para
temperaturas de pelicula de los gases de combustion entre 50 y 1200°C.

1.2.4. Radiacion en generadores de vapor

1.2.4.1. Radiacion de la llama en cadmara de combustion

Inicialmente, serd necesario utilizar el concepto de la temperatura adiabatica de
llama, el cual ya se ha explicado previamente en el apartado 1.1.3. Este concepto ayudara a
desarrollar el método de calculo que se va a utilizar. Para esto se plantearan las siguientes
variables:

H’;: Calor liberado durante la combustion en el hogar por kg de combustible [kJ/kg]
PCI: El poder calorifico inferior neto del combustible [kJ/kg]

Ahora, se aplicara la primera ley de la termodinamica en la cdmara de, es decir, la
expresion (1.13). Suponiendo que el combustible entra a la cdmara de combustion a la
temperatura T, expresada en K y el aire de combustion precalentado entra a la temperatura
T,s expresada en K, se tiene la siguiente expresion:

H; = PCI + (hc(Tc) - hc(TO)) + Am(ha(Tas) — h,(To) ) — dp
(1.74)

Donde:

A, : Cantidad de aire por kg de combustible [kg de aire/kg de combustible]
h.(T.): Entalpia del combustible a la temperatura T, [kJ/kg]

h.(T,): Entalpia del combustible a la temperatura de referencia Ty[kJ/kg]
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h,(T,s): Entalpia del aire a la temperatura T,¢ [kJ/kg]
h,(Ty): Entalpia del aire a la temperatura de referencia T, [kJ/kg]

qp: Energia que se pierde debido por combustion incompleta, radiacion o ceniza por
kilogramo de combustible [kJ/kg]

Se tiene que T,q es la temperatura adiabatica de llama en K, hg(T,q) es la entalpia
de los gases de combustion a la temperatura T,q expresada en kJ/kg, hg(Ty) la entalpia de

del gas de combustion a la temperatura de referencia en kJ/kg y Gy, la cantidad de gases de
combustion por kg de combustible expresada en kg de gases de combustion/kg de
combustible. A partir de esto, se plantea la siguiente ecuacion:

H = Gm(hg(Tad) - hg(TO)) (1.75)

De esta manera se tiene que hg(T,q) se puede calcular a partir de las ecuaciones

(1.74) y (1.75). Luego de esto, el valor de T,4 puede ser hallado mediante un método
iterativo que se explicara en el capitulo 4.

Se destaca que H’; /Gy, representa el calor introducido en el hogar por cada kg de
gases de combustion. Por lo tanto, esta relacion tiene la dimension de una entalpia y se
puede representar con hg; a partir de 1.75 se obtiene:

hg = hg(Tag) — hg(To) (1.76)
El valor de la temperatura de referencia T, se suele asumir como 298.15 K (25°C).

Independientemente de su significado puramente tedrico, el valor de la
temperatura adiabatica de llama es interesante como un punto de referencia de la
temperatura mas alta que la llama puede alcanzar. También ayudard para calcular la
temperatura de salida del gas de la camara de combustion.

Hay que tener en cuenta que por encima de 1500°C existe una considerable
disociacion del vapor de agua y el didoxido de carbono en el gas de combustion, lo que
provoca que la temperatura disminuya debido al llamado calor de disociacion. El impacto
de la disociaciéon no puede ser ignorada por encima de 1500°C, donde las ecuaciones
anteriores se convierten en incorrectas.

En este punto, se recuerda que la temperatura en el hogar es naturalmente, menor
que la adiabética debido a la radiacion de calor hacia las paredes. Si hg(Ts) representa la
entalpia de los gases de combustion a la salida del hogar expresada en kJ/kg y m. el flujo
masico de combustible por unidad de tiempo expresado en kg/s, el calor Q, transferido a
las paredes del hogar por unidad del tiempo (en kW) es dado por:

Qr =m.H’j - rthm(hg(Tsc) - hg(TO)) (1.77)

Donde hg(Ty) es la entalpia de los gases de combustion a la temperatura de
referencia (25°C) y H’; viene dado por la ecuacion (1.75).

Se observa de la (1.77) que la temperatura de los gases de combustion a la salida
del hogar se puede obtener si se halla la entalpia hg(Tsc). Para calcular esta entalpia es

necesario primero determinar Q. Para estudiar esto, se recuerda la ecuacion (1.23), relativa
a la radiacion de un cuerpo negro y basada en la ley de Stefan Boltzmann. Segin lo
anterior, el calor irradiado de una superficie negra a la temperatura absoluta T¢ sobre una
superficie negra a la temperatura absoluta T, viene dado por:



Qr = GS(Tf4 - Tp4)
(1.78)

Donde Q, es el calor irradiado en W, S la superficie en m? de la pared irradiante o
irradiada y o la constante de Stefan Boltzmann que vale:
0 =5.67 x 1078 W/m?K*
(1.79)

Se puede aplicar la ecuacién (1.78) para calcular de manera aproximada la
temperatura de salida del hogar mediante:

4 4
0= 56765 | (105) ~ (1) |
(1.80)

donde Tj, es la temperatura absoluta de la pared, Ts. es la temperatura absoluta de

los gases de combustion a la salida del hogar y € el coeficiente de emisividad que varia
segun el tipo de combustible. Para calcular la temperatura de pared del hogar se suele
tomar un valor de 50 grados mayor respecto al fluido que circula por el interior de los
tubos.

Confrontando la ecuacioén (1.80) con la ecuacion (1.77) se tiene, recordando el
significado de hyg, la siguiente ecuacion (Annaratone, 1985):

5.67 mfzm [( f;;f _ (;)—po)] = hy — (hg(Tue) — hy(To)

(1.81)

La ecuacion (1.81) se puede resolver mediante un método iterativo que se
explicara en el capitulo 4, lo que permitird hallar Ts.. En cuanto al valor de &, se tiene que:

e (.70 a 0.75 para combustion con combustibles solidos.
e (.70 para combustion con combustible liquido.
e (.65 para combustion con combustible gaseoso.

Naturalmente, la mejor solucion, siempre que sea posible, es confiar en los datos
experimentales registrados en generadores similares. Esto es lo que los constructores hacen
mediante el uso de estos datos para crear tablas o diagramas que puedan proporcionar la
temperatura de salida del hogar o el calor transferido aqui. Pero la necesidad de depender
del célculo siempre estd ahi para comparar los datos experimentales con los teoricos, para
estudiar nuevas soluciones constructivas no respaldadas por los datos experimentales, etc.

En este punto se tiene que determinar como calcular la superficie S efectiva de la
manera mas aproximada. En el caso de una pared de tubos que cubre totalmente la caAmara
de combustion, la superficie S corresponde a la superficie proyectada sobre el banco de
tubos. Especificamente, esta es la superficie correspondiente al area de la seccion
transversal del espacio donde se aloja el banco. La superficie proyectada también se toma
en caso se utilicen paredes con tubos aleteados.
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Si los tubos estan espaciados, S es igual a la superficie de la pared proyectada
multiplicada por un factor E obtenido a partir de la figura 1.13.

Figura 1.13. Factor de eficiencia para las paredes irradiadas

Fuente: Annaratone (2010)

1.2.4.2. Radiacion de gases de combustion hacia bancos de tubos

El coeficiente de transferencia de calor del gas de combustion por conveccion
hallado en el apartado 1.2.3.2 tiene variacion respecto al calor real transferido hacia el
banco de tubos. Donde estas diferencias son cada vez mas fuertes con el aumento de la
temperatura del gas de combustion.

Respecto a esto, Schack (1965) considerd la posibilidad de que el aumento de
calor transferido es causado por la radiacion del vapor de agua y el diéxido de carbono
presente en los gases de combustion. En realidad, esto se debe a que tanto el vapor como el
diéxido de carbono poseen bandas de absorcion considerables en el campo infrarrojo, es
decir, para longitudes de onda superiores a 0.8u. El célculo de esta radiacion puede tener
valores que pueden ser tales que se deben incluir en el calculo del calor transferido.

Annaratone (2010) expone que q, es el calor irradiado por los gases de
combustion por unidad de tiempo y por unidad de superficie igual a:
dr = qco, + du,0 (1.82)

Donde qco, ¥ qu,o representan el calor irradiado por el didxido de carbono y el
vapor de agua, respectivamente, y estdn expresados en kW /m?2. Si se introduce un
coeficiente de transferencia de calor ideal o’ que identifique el calor irradiado, se puede
plantear la siguiente ecuacion:

dr = qco, T qu,0 = &+ (t" —tp) (1.83)



Donde t" y t, son las temperaturas (en °C) correspondientes a la temperatura de

los gases de combustion y la temperatura de pared de los tubos, respectivamente. De la
ecuacion (1.83) se tiene:

. 9co, T Adn,0
' t'—t,
(1.84)

La disponibilidad de emplear o', es muy util para el calculo. De hecho, la
transferencia de calor por radiacion es dada por (1.82), mientras que la realizada por
conveccion es igual a:

Qe = o'c(t' = tp)
(1.85)

Donde o', representa el coeficiente de transferencia de calor convectivo que se ha
determinado anteriormente en (1.69). Por lo tanto, el calor total transferido por los gases de
combustion hacia los tubos es igual a:

qQ=qr+qc=(ctap)(t —tp)
(1.86)
De este modo, se tiene que el coeficiente de transferencia de calor total es igual a:
a =o.+a; (1.87)

Este coeficiente es el que se debe introducir en las ecuaciones para calcular el
coeficiente de transferencia de calor global U. Ahora se procede a ver el método calculo de
a’r. El siguiente método tiene validez para el siguiente rango de las diferentes cantidades:

px, = 0.01 hasta 0.36 atm X m
B = Pu,0/Pco, = 0.3 -2
t, = 200 —600°C

P
At, = 200 —1000°C
B = 0.95

Donde p es la suma de las presiones parciales de dioxido de carbono y vapor de
agua, At,es la diferencia de temperatura entre los gases de combustion y la pared
irradiada, y X, es la longitud de radiacién media. La presion parcial es la presion que el gas
o el vapor ejercerian si se encontraran solos al volumen (V) y temperatura (T) del gas de
combustion. Corresponde con el porcentaje volumétrico del didxido de carbono o del
vapor con respecto a la totalidad de los componentes del gas de combustion. En otras
palabras, si por ejemplo, el porcentaje volumétrico de CO2 en los gases de combustion es
igual a 10 %, la presion parcial es igual a 0.1 atm siendo la presion del gas de combustion
de 1 atm. La longitud de la radiacion media (en m) es una magnitud caracteristica del
fenomeno que depende de la geometria; los valores se especifican a continuacion. Dentro
de estos rangos, es posible determinar rapidamente el valor de o’ suponiendo que:

o, =K',
(1.88)

Donde a; viene determinado por la siguiente ecuacion aproximada (Annaratone, 2010):
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_, 8985 [(ATp + Tp)3-2 ( T, )3-2 (ATp + Tp>°-65] 9.861 [(ATp +T\>%° (T,

%r =T 100 100 100 AT, |\ 100 100

2.565]
p

(1.89)

Los valores de K, se pueden tomar de la tabla 1.4.

Tabla 1.4. Factor K,

Fuente: Annaratone (2010)

Cabe destacar que Annaratonne (2010) sefala que los errores potenciales de usar
(1.88) y (1.89) van desde -7 % a 5 %, que son valores aceptables. En cuanto a la longitud
de radiacion media x,, si se refiere a un banco de tubos se puede utilizar las figuras 1.14 y
1.15, donde s; y s son el paso transversal y el paso longitudinal de los tubos,
respectivamente, y d, es el didmetro exterior de los tubos.

Figura 1.14. Relacion x,./d,, para tubos en linea



Fuente: Annaratone (2010)

Figura 1.15. Relacion x,./d, para tubos escalonados
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Fuente: Annaratone (2010)

En el caso que los gases circulen por el interior de los tubos, se tiene que x, vale:
X = 0.9d; (1.90)

Donde d; representa el diametro interior.

1.2.5. Calculo de la entalpia en fluidos

Para diversos calculos térmicos necesarios para el disefio de un generador de vapor
es necesario el conocimiento de las entalpias a los fluidos en cuestion. Por definicion, se
tiene que la entalpia h; en kJ/kg referida a una temperatura T; viene dada por (Cengel &
Boles, 2009):

Ty
0
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(1.91)

Donde c;, representa el calor especifico a presion constante del fluido en J/kg K.
De (1.91) se deduce que es posible el calculo de la entalpia si se puede expresar ¢, como

funcion de la temperatura del fluido. Aqui el uso de temperaturas absolutas o en escala
centigrada dependera en que unidades se exprese cp,. Ahora, se definira las ecuaciones para

el calculo de la entalpia en diferentes fluidos.

1.2.5.1. Aguay vapor de agua sobrecalentado
Para el caso del agua, a partir de la ecuacion (1.44) de su calor especifico a
presion constante se tiene (Annaratone, 2010):

2 3

t t t

Vélida para temperaturas del agua entre 20°C y 250°C.

(1.92)

Para el caso del vapor de agua sobrecalentado no es posible determinar una
ecuacion aproximada para el calculo de su entalpia, por lo que se utiliza las tablas para
vapor de agua saturado y sobrecalentado de Anexo B.

1.2.5.2. Aire
A partir de la ecuacion (1.47) de su calor especifico a presion constante se tiene

(Annaratone, 2010):
h = 1003.79 — 3776( ¢ )2+ 72( L )3
- 7100 “7\100 100
(1.93)

Vélida para temperaturas del aire entre 0°C y 300°C.

1.2.5.3. Gases de combustion

Dado que los gases de combustion se consideran con gran exactitud, como una
mezcla de gases ideales, la entalpia molar de estos a una temperatura absoluta T viene dada
por la siguiente ecuacion (Cengel & Boles, 2009):

h = ¥ %;h; (1.94)
Donde:
h: Entalpia molar de los gases de combustién [k]/kmol]
x;: Fraccion molar de cada gas [kmol/kmol]
h,: Entalpia molar del componente i a una temperatura absoluta T [k] /kmol]

Ademas se tiene que h, se puede calcular para cada componente a partir de la
siguiente expresion valida para gases ideales:

h,=A L C L L
= i(T)+Bi<7)+ i(?)"'Di(Z)



(1.95)
Los valores de las constantes A, B, C y D se obtienen mediante la tabla 1.5.
Tabla 1.5. Coeficientes de entalpia de gases de combustion

A B C D

CO, [22.26| 0.05981 -0.00003501 8.612 x 10799
CO |28.16| 0.001675 | 0.000005372 | —2.222 x 1079
0, |2548| 0.0152 | -0.000007155 | 1.312x 107%
N, | 289 | 0.0152 | -0.000007155 | 1.312 x 1079

H,0 | 32.34|0.001923 | 0.00001055 | —3.595 x 107%°
Fuente: Cengel (2009)

Finalmente se tiene que la entalpia por unidad de masa en kJ/kg viene dada por
la ecuacion (1.96), donde M es la masa molar de los gases de combustion expresada en
kg/kmol.

(1.96)

1.2.6. Disefio de superficies de intercambio de calor

Para el presente trabajo, serda necesario el calculo de diversas superficies de
intercambio de calor (economizador, evaporador, sobrecalentador, precalentador de aire).
Por esto, es necesario conocer lo que sucede en los intercambiadores de calor y bancos de
tubos.

En el apartado 1.2.1.2. se indic6 la ley que regula la transferencia de calor desde un
fluido caliente a través de un muro de separacion hacia un fluido frio. Donde esta
transferencia de calor es seguido por la variacion de las temperaturas de los dos fluidos.

Esta variacion implica la necesidad de identificar una diferencia media de
temperatura para permitir el calculo correcto de la transferencia de calor.

El calor especifico de los fluidos que es crucial para calcular el nivel de
enfriamiento del fluido caliente y de calentamiento del fluido frio, varia con la
temperatura. Una opcidn para trabajar esto es introducir un calor especifico medio, o como
se hard, estableciendo ecuaciones para el calculo de la entalpia de los fluidos a partir de
este calor especifico.

El coeficiente global de transferencia de calor, en realidad varia con la temperatura,
ya que los coeficientes de transferencia de calor de ambos fluidos varian con ella. Por lo
tanto, sera necesario establecer un criterio sobre qué temperaturas referirse cuando se
calcule el valor de los coeficientes de transferencia de calor o el coeficiente global para un
correcto calculo de la transferencia de calor.
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La manera en la que los dos fluidos interactian entre ellos es crucial. Hay dos tipos
clasicos de interaccion, uno con los fluidos en flujo paralelo y otro con los fluidos en flujo
a contracorriente. En el primer caso, el fluido frio ingresa al intercambiador de calor por la
misma zona que el fluido caliente, mientras que en el segundo caso, el fluido frio entra al
intercambiador de calor por la zona donde el fluido caliente sale.

1.2.6.1. Calculo general

El céalculo para el disefio consiste en determinar la superficie S del
intercambiador. En ese sentido, se plantea que para mantener el equilibrio térmico, se debe
cumplir la siguiente igualdad (Annaratone, 2010):

Q=rm"(h", —h";) =mm’(h’y —h%) (1.96)

Donde Q es el calor transferido al fluido frio por unidad de tiempo expresado en
W, m" ym’” son las tasas de flujo masico del fluido caliente y fluido frio, respectivamente,
expresadas en kg/s, h’; y h', son las entalpias de entrada y salida del fluido caliente, h™; y
h™, son las entalpias de entrada y de salida del fluido frio expresadas en kJ/kg, y n; es la
eficiencia del intercambiador de calor.

Abhora, se plantea la ecuacion principal para el disefio (Annaratone, 2010):
Q = USAt,, (1.97)

Utilizando las ecuaciones (1.96) y (1.97), se puede realizar el calculo de disefio.
Dado que ’,th”,h’;, h”’;, n; son conocidos, es posible hallar el calor intercambiado Q
mediante (1.96) estableciendo un valor ya sea para h”’, o h”,. Esto se logra suponiendo una
temperatura deseada a la salida de cualquiera de los dos fluidos.

En cualquier caso, al final de esto se tiene el valor de Q y las cuatro temperaturas
representativas (ya tienen correspondencia con sus entalpias). En este punto, si los fluidos
son en flujo paralelo o en contracorriente se calcula la diferencia de temperatura media
logaritmica. Si este no es el caso, se calcula la diferencia de temperatura media real
multiplicando la logaritmica por un factor de correccion; en cualquier caso, se obtiene el
valor de At,,;. Una vez que el coeficiente global de transferencia de calor U se calcula a
partir de las ecuaciones (1.36) o (1.37), se obtiene la superficie S necesaria a través de la
ecuacion (1.97).

Para el calculo de U, se determina el coeficiente de transferencia de calor del
fluido frio es mejor referirse a la media aritmética de las temperaturas, tanto de entrada y
salida. Mientras que para el célculo del coeficiente de transferencia de calor del fluido
caliente, generalmente es mejor hacer referencia a la media logaritmica de estas dos
temperaturas. Sin embargo, si se tiene la necesidad de referirse a la temperatura de pelicula
para el calculo de a, estas temperaturas se promediardn con las temperaturas de pared
respectivas (Annaratone, 2010).

1.2.6.2. Diferencia de temperatura media logaritmica

En las figuras 1.17 y 1.18 se plantea los casos de dos fluidos en flujo paralelo o en
flujo a contracorriente, donde el patron de las temperaturas t° hace referencia al fluido de
calentamiento y t"” al fluido que se calienta. Ademas, las temperaturas en la entrada se
indican con subindice 1 y las de salida con subindice 2.

Figura 1.16. Variacion de temperaturas para flujos paralelos



Fuente: Annaratone (2010)

Figura 1.17. Variacidon de temperaturas para flujos a contracorriente

Fuente: Annaratone (2010)

De la ecuacion (1.97), surge la necesidad del célculo de la diferencia de
temperaturas media logaritmica representada por At,,. Para los casos expuestos en las
anteriores figuras, viene dada por (Cengel, 2004):

Atl — AtH

At
In FII

Atml =

(1.98)

Como ya mencionado, para el caso del fluido caliente, dado el comportamiento de
la temperatura, es generalmente aconsejable adoptar la media logaritmica entre las
temperaturas de entrada y de salida como temperatura de referencia para el calculo de .
Naturalmente , si la temperatura de la pelicula debe ser adoptada para el calculo del
coeficiente de transferencia de calor, la temperatura de referencia debe ser el promedio
entre la temperatura que se menciond anteriormente y la temperatura de la pared. La
temperatura media logaritmica del fluido caliente estd dada por (Annaratone, 1985):
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(1.99)

Se destaca que en la ecuacion (1.99) se utilizan temperaturas absolutas.
1.3. Pérdidas de presion en generadores de vapor

Para el desarrollo de este apartado, se utiliza conceptos expuestos por autores como
Fox & McDonald (1997), Annaratonne (2010) y Moody (1944). De acuerdo a esto, se
plantea lo siguiente:

Un fluido que pasa por un tubo o un conducto esta sujeto a una caida o disminucion
de la presion, la cual crecera con la velocidad del fluido. Las caidas de presion en un tubo
recto se originan a partir de la friccion entre el fluido y la pared. Més alla de la velocidad
del fluido, esta caida también se ve influida por su densidad y viscosidad, por el didmetro
del tubo(o el didmetro real o hidraulico del conducto), y por la rugosidad de la pared. Estas
seran llamadas caidas de presion distribuidas.

Ademas de estas, existen caidas de presion concentradas en ciertas posiciones que
dependen de los cambios en el area de la seccion transversal del conducto o de la direccion
a lo largo de la trayectoria del fluido. Estas se encuentran en la entrada o en la salida de
una tuberia, en las curvas, codos, valvulas, y asi sucesivamente; y no se ven influenciadas
por la viscosidad del fluido y la rugosidad de la pared, pero si por la velocidad, la densidad
y las caracteristicas geométricas del elemento que perturba el flujo.

Como ya se ha explicado antes en el apartado 1.2.3.1, en el interior de una tuberia el
flujo puede ser laminar o turbulento. Dado que normalmente es turbulento, solo se va a
tratar caidas de presion para este caso.

Cuando un fluido pasa a través de un banco de tubos también hay una caida de
presion en este, la cual dependerd de numerosos factores. En primer lugar, no solo
dependera de la velocidad del fluido; sino también de la densidad, el numero de filas
atravesadas por el propio fluido, el nimero de Reynolds, y las proporciones entre el paso
longitudinal y transversal con el didmetro de los tubos.

1.3.1. Para flujos turbulentos por el interior de tubos

1.3.1.1. Caidas de presion distribuidas
La caida de presion Ap a lo largo de una tuberia recta se calcula a través de la
siguiente ecuacion (Fox & McDonald, 1997):
Ap = A L V2
P=a P2
(1.100)

Donde L representa la longitud del tubo expresada en m, d; el didmetro interior
expresado en m, p la densidad del fluido expresada en kg/m?3, V su velocidad en m/s y A



un factor adimensional que se especificara mas adelante. En general, es mas conveniente
plantear (1.100) referida a velocidad masica G.

Recordando que:

G=Vp (1.101)
Se tiene que (1.100) se puede escribir de la siguiente manera:
Ap = AEG—Z
d; 2p
(1.102)

Donde G esta expresada en kg /m?s.

Si el céalculo de Ap implica un conducto con un area de seccion transversal no
circular, se requiere introducir el calculo del didmetro hidraulico de la ecuacion (1.67).
Aqui el area de la seccion transversal del conducto es A y el perimetro P es el perimetro
geométrico del area de seccidn transversal.

El factor A es el llamado factor de friccidn, el cual ha sido bastante estudiado en el
pasado, por lo que existen diversos métodos aproximados para su calculo. El siguiente es la
famosa ecuacion de Blasius, valida para superficies lisas:

A = 0.316Re™ %25 (1.103)
Donde Re es el niimero de Reynolds y es valida para Re < 10°.

Para un rango de nimero de Reynolds con valores altos se utiliza la ecuacion
planteada por Nikuradse:

A =0.032 — 0.221Re™0237 (1.104)
La cual es valida para Re = 10 — 108,

Sobre la base de estas simples ecuaciones, se observa que A depende sélo del
numero de Reynolds. Otras ecuaciones incluidas mas adelante son més completas y mas
cercanas a la realidad, ya que tiene en cuenta el factor en la rugosidad relativa de las
paredes.

La rugosidad relativa representa la relacion entre la mayor rugosidad esperada de
la superficie en contacto con el fluido y didmetro real o hidraulico. En la figura 1.18 esta
representada por € como una funcion del didmetro y del tipo de superficie.

Figura 1.18. Rugosidad relativa €
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Fuente: Annaratone (2010)

Teniendo en cuenta la rugosidad relativa, se puede calcular el factor de friccion a
través del diagrama de Moody, que se muestra en la figura 1.19. En el caso de flujo
turbulento, los valores de A obtenidos a partir de diagrama de Moody también se pueden
calcular a través de la siguiente ecuacion escrita por Colebrook:

1 21 ( € N 2.51)
—_— n{—
VA 3.7 ReVA

(1.105)

El célculo de A a través de (1.105) no es sencillo, puesto que se debe hacer por el
método de prueba y error. Aun asi, un célculo iterativo nos conduce rapidamente a un valor
practicamente exacto de A. Escribiendo (1.105) de la siguiente manera:

1
A=

2.51

4n2 (35 + 222

37 RevV
(1.106)

El método iterativo se puede plantear a partir de (1.106) con la siguiente ecuacion:



M= 2.51
41n2 & 4 222
! <3'7 Re\ﬂ\(i—n)
(1.107)
Donde A, se halla a partir de la ecuacion (1.106) cuando Re=0, obteniendo:
A = 1
® 7 4(Ine — 0.568)2
(1.108)

Figura 1.19. Diagrama de Moody para hallar el factor de friccion
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Fuente: Moody (1944)

El analisis de la figura 1.19 muestra que el valor de A se ve influido por el nimero
de Reynolds hasta cierto valor de este ultimo, a partir del cual solo depende del valor de «.
Asi se tiene que Re no tiene influencia en el valor de A cuando:

Re X &= 1000 (1.109)

En este caso el valor de A toma el valor de A, hallado en la ecuacién (1.108).
También se puede usar esta ecuacion cometiendo un error de 3 a 4% si:

Re X & > 300 (1.110)

En el caso de los generadores de vapor, donde se usa tubos de acero comercial, se
tiene que a partir de la figura 1.18 que se cumple:
44x107°
E=—
d;
(1.111)

Donde d; se encuentra expresado en m. A partir de (1.110) y (1.111) y teniendo en
cuenta la ecuacion (1.55) se obtiene que:
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G > 6.8u x 106 (1.112)

Donde G esta expresado en kg/m?s, mientras que la viscosidad dindmica p esta
expresada en kg/ms. Esta seria la condicion del fluido que pasa por los tubos en un
generador de vapor para determinar si la superficie es completamente rugosa, en cuyo caso
se utilizara la ecuacion (1.108).

Hay que tener en cuenta que a menudo los valores de G y p son tales que el tubo
puede ser considerado como una superficie lisa. En este caso la ecuacion (1.105) se reduce

a la siguiente:
1 2] ( 2.51 >
—_—— - n
VA RevA

(1.113)
El tubo puede suponerse que es practicamente liso si se cumple la siguiente ecuacion:

Ree < 10

(1.114)
En el caso de tubos utilizados en generadores de vapor, se satisface la siguiente condicion:
G < 0.23u x 10° (1.115)

El valor de la caida de presion depende de la temperatura de referencia. Esta temperatura
adoptada, usualmente, es la media entre las temperaturas de entrada y salida del fluido.

1.3.1.2. Caidas de presion concentradas

Las caidas de presion concentradas son causadas por entradas y salidas, curvas,
cambios en las secciones transversales, etc. Estas se calculan de la siguiente manera
(Annaratone, 2010):

AP =<

(1.116)

Donde { es un factor que se explicard mas adelante. Si p esta expresada en kg/m3
y Ven m/s, la caida de presion Ap estd en Pa.

El factor { puede considerarse como practicamente independiente del nimero de
Reynolds, cuando éste es superior a 3000-4000. El valor de { para la entrada y salida de un
tubo de un tanque es { = 0,5 y { = 1, como se vera mas adelante. La entrada y salida de un
tanque son, de hecho, los casos de cambios repentinos seccionales.

Dos casos destacan durante el andlisis de esta cuestion en términos generales. En
el primer caso, la seccion transversal disminuye abruptamente a lo largo del paso del
fluido. El valor de  se obtiene de la curva A de la figura 1.20 como una funcién de la
relacion entre el didmetro de la seccidon transversal reducida y el diametro de la seccion
transversal original.

Figura 1.20. Factor { para variaciones abruptas en didmetro



Fuente: Annaratone (2010)

Si el fluido entra en el tubo que sale de un tanque, se considera que puede d’; =
oo, por lo tanto d;/d’; = 0, lo que finalmente conduce al valor de { = 0,5. En el segundo
caso, la seccidn transversal se ensancha y el valor de { se obtiene de la curva B de la figura
1.20. Si el liquido entra en un tanque de una manera similar, se puede considerar que d;/
d’; = 0, por lo tanto { = 1. En ambos casos se debe aplicar la ecuacion (1.100) con la
velocidad que esta en la seccion transversal reducida.

El factor { también se encuentra relacionado con caidas de presion en los codos de
los tubos como una funcién de la relacion entre el radio de curvatura referido al eje del
tubo y su diametro interior. El diagrama de la figura 1.21 nos muestra valores para codos
de 45°, 90°, 135° y 180°, donde para dngulos intermedios se realiza la interpolacion.

En cuanto a las valvulas, dado que hay muchos mas tipos, obtener datos fiables
solo se puede hacer mediante la consulta con la compaiiia proveedora. De este modo, no
existe informacion general sobre las caidas de presion en este caso.

En conclusion, para realizar los célculos totales de caidas de presion se tiene en
cuenta un criterio generalizado basado en las caidas de presion distribuidas, haciendo una
equivalencia de las diferentes caidas concentradas con una porcion de un tubo recto de una
longitud determinada, llamada longitud virtual o longitud equivalente.

Una comparacion entre las ecuaciones (1.100) y (1.116) muestra que el requisito
para la igualdad de las caidas de presion es el siguiente:
Le
A—s =
d; ¢
(1.117)

Figura 1.21. Factor { para codos
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Fuente: Annaratone (2010).

Donde L, se refiere a la longitud equivalente. A partir de (1.117) se tiene:

g
Le = dli
(1.118)

1.3.2. Para flujos a traves de bancos de tubos

Si un fluido externo atraviesa un banco de tubos, esta sujeto a una caida de presion
que puede ser calculada de la siguiente manera (Annaratone, 2010):
pv?
Ap = fdfaNT
(1.119)

Donde fy y f, son dos factores que se explicara mas adelante y N el numero de filas
de tubos atravesados por el fluido. Con la densidad p expresada en kg/m3, la velocidad V
expresada en m/s y la caida de presion Ap en Pa. El factor f4 s6lo interviene si el nimero
de filas atravesadas es inferior a 10. De hecho, para N > 10 se tiene que fg = 1; para N <
10 los valores de f4 se pueden obtener a través de la figura 1.22.

Para una disposicion de tubos en linea, donde el paso transversal se indica mediante
s; y el longitudinal mediante s;, la figura 1.23 ayuda a obtener f, para diferentes valores de
coeficientes de s;/d, y s;/d, en funcion de Re. Para un disefio con tubos escalonados, el
diagrama de la figura 1.24 ayuda a determinar este factor de arreglo.

Hay que tener en cuenta que a excepcion de situaciones especiales, si se tiene s;/
dy, s1/dg y Re en igualdad de condiciones, los valores de f; en arreglos escalonados son
siempre mayores que los referidos a tubos en linea. Por otra parte, como se comentd
anteriormente, la disposicion escalonada implica mayores coeficientes globales de
transferencia de calor.



Figura 1.22. Factor fy para la caida de presion a través de un banco de tubos

Fuente: Annaratone (2010)

Figura 1.23. Factor de arreglo f, para tubos en linea

Fuente: Annaratone (2010)
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Figura 1.24. Factor de arreglo f, para tubos escalonados

Fuente: Annaratone (2010)



CAPITULOIII

Fundamentos de generador es de vapor
2.1. Descripcion tedrica

2.1.1. Aspectosgenerales sobre generador es de vapor

Shield (1979) expuso varios conceptos bésicos acerca de los generadores de vapor,
los cuales son instalaciones industriales disefiadas para convertir agua liquida en vapor a
partir del intercambio térmico entre el aguay una fuente de alto contenido calérico, la cua
puede ser gases de combustion u otro fluido. Este vapor se destina a una gran variedad de
aplicaciones, entre las que se encuentran la produccion de energia eéctrica y el
calentamiento en procesos industriales. Los generadores de vapor més conocidos son: Los
rehervidores, los hogares y las calderas y ellos pueden ser de muchas formas y tamafios
determinados por los requerimientos del usuario y las limitaciones de espacio.

Los objetivos del presente trabajo, se enfocan en e estudio de las calderas
acuotubulares que utilizan bagazo como combusgtible. Ver figura2.1.

Asimismo, Shield (1979) explica que €l vapor tiene varias ventajas, que lo hace
significativamente indispensable para llevar energia (vector energético), tales como:
naturaleza no toxica, facilidad de transporte de un lugar aotro, ataeficiencia, alta capacidad
de caentamiento, baos costos con respecto a otras fuentes de generacion de energia y su
atadisponibilidad. Esto se debe aque el vapor puede transportar una cantidad significativa
de energia que puede ser aprovechada como trabajo mecanico através de unaturbinao como
calor para €l uso en un proceso, debido a su contenido de energia como calor latente y
sensible.

El objetivo de una caldera, ademés de generar vapor, es redizar la transferencia de
calor con la méxima eficiencia, definiéndola como la relacion entre el méximo calor que
puede liberarse en el hogar y el calor absorbido por el agua en los elementos de la caldera

Cuando se selecciona una caldera se deben considerar los siguientes parametros.
¢ Flujo mésico de vapor requerido.

e Presion, temperatura, calidad del vapor requerido.
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e Futuros requerimientos en la planta.
e Locdizacion.
e Caracteristicasde lacarga.
e Tiposde combustibles disponibles.
e Disefio de quemadores.
e Calidad dd aguade alimentacion.
e Variaciones previstas de la carga.
Figura2.1. Calderabagacera acuotubular BGV-BA

Fuente: Biochamm (2013)

Una vez seleccionada y construida la caldera existen otros factores que afectan
notablemente la eficiencia de la unidad pues inciden directamente en € estado de las
superficies de transferencia térmica.

L os tubos de la caldera son afectados internamente por las impurezas del agua que
tienden adepositarse o aformar incrustaciones en las paredes, 1o cua hace necesario someter
€l agua a tratamiento quimico para minimizar este y otros efectos indeseables.

La parte exterior de los tubos y otras zonas de |la caldera son afectadas por depositos
gue ensucian o incrustan las paredes. Estos depdsitos son determinados principalmente por
los siguientes factores:

e Tipo de combustible.
e Calidad del combugtible.
¢ Condiciones de combustion.
e Disefio.
De los anteriores factores, indudablemente que el disefio es € que ofrece mayores

posibilidades de mejora. Los més recientes muestran mayor area de seccién en el hogar,
eliminacién de paredes de division, velocidad y temperatura de gases mas bajas a la salida
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el hogar, distribucion mas uniforme de suministro de calor en toda la caldera, mejor
observacion del hogar.

Las variables en el disefio de estos generadores casi no tienen limites pues existen
muchos factores implicados en su seleccidn y operacion. De cualquier manera, a escoger
uno de estos equipos se debe tener en cuenta que cumpla los s guientes requisitos basicos:

e Adecuado tamafio de todos sus componentes.

e Tiempo de vida satisfactorio.

e Acceso atodas sus partes para ingpeccion/reparacion.
e Disponibilidad de partes parareposicion.

e Seguridad y contabilidad en su operacion.

e Costosdeinstalacion y operacion.

2.1.2. Fundamentosde la generacion de vapor

Seglin Severns y Miles (1974) cuando se habla de generacion de vapor?, se trata de
los cambios de fase que se suceden desde su estado inicial como agua en estado liquido hasta
el vapor generado segin las necesidades requeridas, que generalmente son de vapor
sobrecalentado. Es por esto que las técnicas de generacion y uso del vapor de agua son
componentes importantes de la ingenieria tecnoldgica. Durante este proceso de conversion
del agua liquida a vapor (figura 2.2) existen tres etapas diferentes. El agua debe estar
hirviendo antes que se pueda formar el vapor, y & vapor sobrecalentado no puede formarse
hasta que @ vapor esté totalmente seco.

En laprimera etapa, se aplica calor paraincrementar latemperaturadel aguahastala
de ebullicién correspondiente a las condiciones de presion bajo las cuaes se proporciona
calor. El punto de ebullicién se conoce normamente como |la temperatura de generacion o
saturacion. La cantidad de calor requerido parasubir latemperaturadd aguadesde 0°C hasta
la temperatura de saturacion se conoce como entalpia del agua o calor sensible.

En la segunda etapa y bajo condiciones de presion congtante, €l agua se convierte en
vapor sin aumentar latemperatura Cuando el aguaestahirviendo, el vapor y el liquido tienen
la misma temperatura permaneciendo constante, se debe agregar caor para transformar el
liquido en vapor, esta cantidad de caor se conoce como calor latente de vaporizacion®,
produciendo vapor, la temperatura a la cual ocurre la evaporacion se llama temperatura de
saturacion. Si e vapor producido esté libre de agualiquida alatemperaturade ebullicion, se
dice que es un vapor seco y saturado. Cuando € vapor contiene liquido se llama himedo.
Esta es la fase de evaporacion o de calor latente, en esta fase, €l vapor en contacto con el
agua liquida se encuentra en la condicion conocida como saturado. Puede estar seco o
hdmedo dependiendo de las condiciones de generacion.

La tercera etapa comienza cuando a vapor a una determinada presién se le afiade
energia térmica para que se caliente por encima de la temperatura del vapor saturado a esa
presion. El vapor se llama entonces sobrecalentado.

2 Agua en estado gaseoso empl eada para generar energia en muchos procesos industriales.
3 Energia térmica necesaria para convertir 1kg de agua liquidaen vapor seco ala mismatemperaturay
presion. (Severns & Miles, 1974)
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Un incremento de presion aumenta latemperatura del cambio de fase, y a su vez
disminuye el calor latente de vaporizacion.

La energia térmica agregada durante este proceso y la temperatura de saturacion
aumentan conforme aumenta la presion. Es decir, a presiones més devadas que la
atmosférica, se deberd agregar més calor sensible a agua liquida antes de que inicie su
vaporizacion. A su vez, € calor necesario para evaporarla tiende a disminuir. Inversamente
en un sistema presurizado, s €l condensado suficientemente caliente se lleva a menor
presion, algo de este condensado tiene el calor necesario para convertirse en vapor. Este se
conoce como vapor flash.

Figura 2.2. Efectos de latemperaturaen € tiempo sobre la
generacion de vapor

Fuente: Elaboracion propia

2.1.3. Terminologia dela capacidad de calderas

La produccion de una ca dera se da frecuentemente en kilogramos de vapor por hora,
pero dado que el vapor a distintas presiones y temperaturas posee diferentes cantidades de
energia, aguel sistema no mide exactamente la energia producida. De este modo, la
capacidad de una cadera de vapor se expresa concretamente en forma del calor tota
transmitido por las superficies de intercambio en kJ/h.

La produccion en kg/h normalmente se expresa en kg de vapor a la temperatura y
presion de disefio de la caldera, también llamada capacidad nominal correspondiente al nivel
de produccion donde la caldera trabaja con mayor eficiencia.

La ASME egablecié en 1889 que un caballo de caldera (HP de caldera) se define
como la evaporacion en términos de vapor saturado seco de 34.5 Ib/h de agua (15,65 kg/h)
atemperaturade 100°C, y ala presion atmosférica normal (101.325 kPa) (Severns & Miles,
1974).

Se puede también describir la capacidad en términos relacionados con la superficie
de transferencia térmica necesaria para un espacio. Es necesario considerar las siguientes
partes en la superficie de caldera para determinar la cantidad de superficie de calefaccion
disponible parala produccién de vapor o agua caliente: tubos, cgjas de humos, superficie del
hogar, colectores principaes de calderay otros.
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2.2. Clasificacion delas calderas

Las calderas se clasifican basandose en caracteristicas como su uso, presion de
trabajo, materiales, tamafio, por flujo através de los tubos, sissema de combustion, fuente de
calor, clase de combustible, fluido utilizado, sistemade circulacion del agua (Shield, 1979).
El desarrollo de la tecnologia de combustion de calderas, el aumento de los parametros de

vapor y la capacidad hacen que hoy coexistan diferentes tipos de calderas como se observa
enlafigura2.3:

Figura 2.3. Clasificacion de calderas
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Fuente: Silva Lora (1998)

A continuacion se desarrolla d gunas de las clasificaciones mas importantes:
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2.2.1. Por presén detrabajo

Mediante esta clasificacion se divide las calderas, principalmente, en 5 grupos (tabla 2.1):

Tabla2.1. Clasificacion de calderas seguin su preson de

trabgjo
Baja presion Hasta 200 ps manométrica
Preson intermedia 201 a500ps manométrica
Altapresion 501 a 2,000 ps manométrica
Muy alta presion 2,001 a3, 209 psi manométrica
Presion supercritica | Méasde 3,209 psi manométrica

Fuente: Shield (1961)

2.2.2. Por flujo atravésdelostubos

Segun esta clasificacion hay dos clases generalizadas de calderas: pirotubulares y
acuotubulares.

2.2.2.1. Cdderas pirotubulares

Severns y Miles (1974) expusieron que son las cal deras que estan dotadas de tubos
rodeados de aguay através de cuyo interior pasan los gases de la combustion. Estos tubos
estén instalados normamente en la parte inferior de un caderin sencillo o un casco, por
debajo del nivel de agua.

Lageneracion de vapor de alta presion es unade las mayores limitantes de este tipo
de calderas. Las calderas pirotubulares, generalmente, son utilizadas para capacidades de
hasta 50.000 Ib/h y presiones hasta 300 psig. Sin embargo, una presién de 250 psig y una
produccion hasta de 25.000 Ib/h son consideradas los topes practicos para este tipo de
calderas. Sin embargo, en Europa se construyen unidades de hasta 30.000 Ib/h de
produccion. Estas condiciones | as hacen recomendables para servicios donde la demanda de
vapor sea relativamente pequefia y no se requiera su aplicacion en turbinas. El uso més
generalizado de las calderas pirotubulares son en: panaderias, lavanderias, hospitales,
elaboracion de bebidas y hoteles.

Segln Shield (1979) la ventaja que poseen es su gran capacidad de almacenamiento
deaguaqueledaflexibilidad paraamortiguar los efectos de amplias y repentinas variaciones
de demanda de vapor. Pero este mismo motivo hace que el tiempo requerido parallegar ala
presion de operacion desde un arranque en frio sea considerablemente mayor respecto auna
caldera acuotubular. Es necesario decir también que las atas presiones son una de las
mayores limitantes de estas calderas. La fuerza que se gerce alo largo del calderin es dos
veces la fuerza que se gjerce arededor de la circunferencia. Por esto, para altas presiones y
mayores capacidades se necesitarian paredes extremadamente gruesas, 1o que las hace
antieconémicas. Aparte de estas restricciones de tamafio y capacidad, existe un efecto de
explosion por € efecto combinado de lo anterior y las incrustaciones, asi como por otras
causas.

Cabe resaltar que su posibilidad de recalentamiento es limitada y depende del tipo
de caldera, y con el aumento de la demanda de vapor, la temperatura de los gases se
incrementa rapidamente. Este tipo de calderas pueden ser disefiadas paraque € recorrido de
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los gases de la combustion dentro de estas sea de uno, dos, tres o cuatro pasos. Ademas
trabajan con una eficiencia alrededor del 70% aproximadamente.

En los primeros disefios, la caldera era smplemente un casco con una linea de
dimentacion y una salida de vapor montada sobre una caja 0 marco de ladrillos. El
combustible era quemado sobre una parrilla ubicada debajo del casco y € calor liberado era
aplicado directamente a su parte inferior antes de que los gases salieran por la chimenea.

Los disefiadores de calderas, posteriormente, aprendieron que calentar una gran masa de
agua en un recipiente era sumamente ineficiente, que era necesario poner unamayor porcion
de esa agua en contacto con & calor. Una manera de lograr esto eradirigir los gases de la
combustion dentro del recipiente o casco de la caldera. Este disefio dio origen alas calderas
pirotubulares. Este nombre se debe aque en ellas el caor es transferido desde los gases de
combustion, que fluyen por el interior de los tubos, hacia el agua que los rodea.

El combustible es, normamente, quemado debajo del casco y los gases son
orientados aentrar en los tubos que se hallan en el interior del calderin de agua, haciendo su
recorrido dos, tres 0 mas pasos (ver figura 2.4).

Figura2.4. Calderapirotubular de 2 pasos

Chimenea [:} Vapor
<>

Espacio para el vapor

2" paso Tubos
Quema Primer paso Quemador &)

Agua

Fuente: Elaboracién propia

Las calderas pirotubulares se desarrollaron, principamente, en dos modelos. De
retorno horizontal y de hogar interno o tipo escocés (Shield, 1979).

a.  Deretorno horizonta

Son calderas que tienen un bgjo costo inicial y una construccién simple. Son muy
usadas en sistemas de calentamiento de edificios y en produccion de vapor para
pequefias fabricas.

Consisten de un casco cilindrico de paredes gruesas entre las cuales se ubican un
gran nimero de tubos de 3" 0 4" de diametro, aunque se pueden tener didmetros
menores, esto da mayor superficie de transferencia 'y por ende mayor generacion de
vapor (figura 2.5). La caldera esta suspendida sobre unos muros de ladrillo en un
hogar. La parrilla o quemadores estan localizados directamente debajo de la parte
de enfrente del casco o calderin.
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Figura2.5. Calderade retorno horizontal

Fuente: Severns & Miles (1974)
b. De hogar interno

Esta caldera es también Ilamada tipo escocés, donde la combustion tiene lugar en un
hogar cilindrico que se encuentra dentro del casco o calderin de la caldera. Ademés,
los tubos de humo estén alo largo del casco y envuelven al hogar por losladosy su
parte superior (figura 2.6).

Los gases que salen del hogar cambian de direccién en una camara de inversion en
el extremo y regresan, recorriendo completamente |a unidad, hasta una cajade humos
localizada en el frente. Este tipo de caldera fue muy utilizado en los barcos.

Figura 2.6. Calderapirotubular de hogar interno

Fuente: Severns & Miles (1974)

2.2.2.2. Calderas acuotubulares

En este tipo de calderas, los tubos contienen en su interior el vapor y/o e agua
liquida, mientras que el fuego y los gases de combustion son aplicados en la superficie
exterior de los mismos, lo que hace que pueda utilizarse cualquier tipo de combustible
dependiendo del tipo de parrilla utilizada. Las calderas acuotubulares tuvieron su origen a
finales del siglo XVIII, pero el modelo original dista mucho de los disefios de hoy dia. Una
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caldera acuotubular consta basicamente de calderines y de tubos. Los tubos a través de los
cuales circula el agua liquida y €l vapor generado estan fuera de los caderines, estos son
utilizados solo para almacenar agua liquida y vapor, por lo que pueden ser mucho mas
pequefios en diametro que € calderin de una caldera pirotubular y pueden soportar mayores
presiones (ver figura2.7) (Severns & Miles, 1974).

Figura2.7. Caldero acuotubular bésico

Fuente: Alvarez (2002)

L as calderas acuotubul ares pueden aumentar su capacidad de produccién de vapor,
aumentando e numero de tubos, independientemente del didmetro del caderin del
evaporador. Este calderin no esta expuesto a calor radiante de la llama. Se caracterizan por
tener una alta libertad para incrementar las capacidades y presiones, lo cua es una gran
ventaja frente alas calderas pirotubulares. El costo inicial de una caldera acuotubular es mas
ato que e de una caldera pirotubular equivalente, sin embargo, una mayor eficiencia
compensara este costo inicial. Ademas, la adicion de algunos equipos destinados a la
recuperacion del calor permitira la recuperacion de los costos mas rapidamente. El vapor
obtenido mediante estas calderas puede ser himedo o seco, dependiendo s se lo hace pasar
por un sobrecal entador. L ostubos que manejan la mezcla saturada liquido-vapor, son hechos
de acero a carbono mientras que los tubos que manejan vapor sobrecalentado o reca entado,
por efecto de transferencia de calor estudiado, deben tener una aleacion austenita. Estos
tubos de vapor sobrecalentado son de menor didmetro que los tubos de mezcla saturada
liquido-vapor. (Severns & Miles, 1974)

La mayoria de los autores las divide en calderas de tubos rectos o curvados, y que
pueden estar colocados horizontales, verticales o inclinados. La disposicion de tubos en
forma curvada presenta mejores caracteristicas de presion y temperatura, con lo que ha
desplazado ala disposicion de tubos rectos (Shield, 1979).

a. Detubosrectos

Este tipo de caderas se clasifican de la siguiente manera: de cabeza de caja
(proporcionan una mejor circulacion interna) o cabezal seccional®, calderin
longitudinal® o transversal. La diferencia de estos Ultimos radica en e espacio
utilizado debido a que en una caldera de calderin longitudinal por lo regular se
requiere de un segundo calderin adicional, en cambio en uno transversal requiere
menor espacio de altura permitiendo mayor anchuray capacidad.

4 Se compone de cierto nimero de cabezal es intercambiabl es fijados por medio de tubos, conectado al calderin
de la misma manera.

5 El caderin de vapor esta col ocado longitudinalmente a los tubos, es decir, paralelos alostubosy en laparte
superior de los mismos.
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Estan constituidas por bancos de tubos que, por lo general, tienen la gran ventaja que
pueden disponerse en zig zag como los fabricados por las compafias Babcock &
Wilcox o Cail-Steinmuller, proporcionando por esta razon una mezcla mejor de los
gases de la combustion: una mejor utilizacion de la superficie de calentamiento de
los tubos y originando depdsitos de hollin® menos voluminosos en |as caras frontales
y posteriores de los tubos. Estos tubos tienen una inclinacion de 15° a 25° para
favorecer la circulacion. Este tipo de caldera fue muy popular entre 1920 y 1940 y
erautilizado para producir vapor de proceso y ocasionalmente generar calentamiento
en edificios. Su produccién estaba limitada a 4500 kg/h por cada pie de ancho de la
caldera. Sus principaes desventgjas eran una limitada capacidad para una adecuada
separacion del vapor del agua a altos rangos de evaporacion y una pobre distribucion
delacirculacion (figura 2.8).

Figura 2.8. Antiguas calderas de tubos horizontales rectos. (a) Tipo caderin
longitudinal. (b) Tipo calderin transversal
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Fuente: Shield (1979)
De tubos curvos

La curvatura de los tubos en este tipo de calderas permite que estos entren
radidmente en e calderin. Estas calderas permiten la circulacién del agua mas
rapida, por lainclinacion de estos asi como también entrega mas vapor seco; permite
libre expansion de tubos. Se pueden encontrar de cuatro, tres, dos caderines o uno.
La desventaja que tienen estas es su tamafio y costo.

L as tasas de evaporacion que se obtienen en ambos tipos de calderas acuotubulares
son similares. Sin embargo, un inconveniente en el tipo de tubos curvos, es ser
reemplazo que es un poco complicado. A pesar de esto, los diferentes modelos de
calderas de tubos curvados, con mejores caracteristicas de presion y temperatura, han
ido desplazando gradualmente a la caldera de tubos rectos en los servicios de ato
rendimiento. Estetipo de calderas pueden tener o no paredes de agua como se explica
a continuacion:

b.1. Calderas de tubos doblados

Este disefio ofrece mayor flexibilidad, pues s la altura a disposicion es limitada, la
calderapuede hacerse més anchay baja, o puede ser dtay estrechaenlossitiosdonde
el limitante sea el ancho. Los principales elementos de una caldera de este tipo son
esencialmente, los calderines o tambores conectados por tubos doblados. Las

6 Combustible no quemado, formado por vapores de hidrocarburo que no han recibido oxigeno o les fato
temperatura suficiente para su ignicion.



63

primeras unidades fueron de 4 calderines y, aunque este era un disefio bastante
aceptable, fue mejorado por el de 3y méstarde por €l de 2 calderines (figura 2.9).

Figura2.9. Calderade tubos doblados

Fuente: Alvarez (2002).
Los tubos se curvan por varias razones.
¢ Debido arazones de transferencia térmica se hace imposible usar tubos rectos.

e El tubo curvado permite la libre dilatacion y contraccion del conjunto,
normalmente, sobre el calderin inferior de lodos, ya que el calderin superior esta
separado por estructuras de acero.

¢ Lostuboscurvosentran en el calderin radialmente parapermitir que muchos haces
de tubos penetren aqui.

A partir de esto, algunas ventgjas que estas caderas muestran sobre las de tipo
horizontal son las siguientes:

¢ Respuesta rgpidaafluctuaciones de carga.

e Gran economiaen lafabricacion y operacion.

e Mayor accesibilidad para limpieza y mantenimiento.

¢ Produccién de un vapor de mejor calidad.

e Capacidad paratrabgar en rangos de evaporacion mucho mas altos.
b.2. Calderasde tubos doblados y paredes de agua

Cuando se necesitaron calderas de mayor capacidad, se hizo necesario aumentar el
tamafio de los hogares lo que incremento la temperatura en ellos. Esto trgjo como
consecuencia un excesivo mantenimiento en el refractario del hogar, especialmente
cuando se quemaba carbon u otros combustibles solidos. Las més altas temperaturas
de los gases de combustion incrementaron el ensuciamiento de las superficies de
transferencias.

En sus esfuerzos por producir calderas més eficientes y economicas los disefiadores
desarrollaron un hogar, virtualmente rodeado por una superficie de transferencia en
forma de paredes. Estas paredes estan constituidas por bancos de tubos y se llaman
paredes de agua o paredes de tubos de agua y ademas de evitar las excesivas
temperaturas por ensuciamiento aumentan la capacidad de generacion. A partir de la
aparicion de las calderas con paredes de agua, los disefios se estandarizaron en tres
tipos basicos: Calderastipo A, tipo O y tipo D (ver figura2.10).
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Figura2.10. Caderas de tubos curvadostipo A, tipo D y tipo O

a3l Tipa A (b Tipo O (b Tipe OQ
Fuente: Kohan (2000).

Calderastipo A

Consisten de un calderin de vapor y dos calderines de lodos arreglados de forma
que asemejan una A, con € tambor de vapor en el vértice y los calderines de
lodos en €l fondo.

Calderastipo D

El calderin de vapor esta directamente encima del calderin de lodos pero hacia
un lado del hogar y una serie de tubos unen los calderines verticalmente. El resto
de tubos se extiende horizontalmente desde | os cal derines de vapor y lodos hasta
las paredes del hogar donde se convierten en tubos de pared de agua
Generalmente consta de dos cdderines, las paredes del hogar estan refrigeradas
por agua en las partes frontal y posterior, y las paredes exteriores, suelo y techo
estén refrigeradas por tubos tangentes (Figura 2.11).

Calderastipo O

Constan de un calderin de vapor localizado directamente encima del calderin de
lodos pero ambos se encuentran en el centro de lacalderay los tubos que losunen
asemejan una O.

Figura2.11. Caderade tubos curvadostipo D con
dos calderines

Fuente: Kohan (2000)
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2.2.2.3. Calderas delecho fluidizado

Lafluidizacion consiste en unaoperacion mediante lacual, €l contacto deunliquido
con un gas se obtiene un resultado de caracteristicas similares a la de los fluidos. Asi, €l
lecho esta constituido de una capa de materia sélido en particulas (generalmente carbén
pulverizado), soportada inicialmente por una placa porosa, através de la cual se inyecta el
gas en sentido ascendente. Cuando pasa a través del solido, € aire de alimentacion
experimenta una pérdida de presion, pero termina fluyendo en régimen turbulento y con alta
velocidad a la salida del soporte poroso. Con estas condiciones, €l aire dispone de energia
suficiente para arrastrar las particulas de combustible solido hasta cierta atura.

Babcock & Wilcox Co (1992) sostienen que las ventajas de este proceso radican en
la flexibilidad del combustible a utilizar y las emisiones reducidas que se producen. El
motivo principa para el desarrollo de camaras de combustion de lecho fluidizado, fue la
exigencia de tener que reducir las emisiones de SO2 y NOX, la utilizacion estos permite
quemar combustible con atos contenidos de S y obtener bgos niveles de emisiones
contaminantes sin necesidad de afadir equipo para diminar el azufre de los gases de
combustion.

Cuando € combustible ingresa en e lecho este aumenta su temperatura
répidamente, y cuando supera su temperaturade ignicidn, se enciende y pasa a formar parte
de la masa incandescente del hogar. De este modo, el combustible se puede quemar
eficientemente en el hogar, aunatemperatura considerablemente inferior alade losprocesos
convencionales, y donde las particulas de combustible se quedan en el lecho denso hastaque
son arrastradas por 10s gases 0 se eliminan por los sdlidos purgados por lo que € tiempo de
residencia depende del tamario del inicial del combustible.

2.2.3. Por sistemasde circulacion del agua

Shield (1979), Severns & Miles (1974) y Alvarez (2002) hablan de este tipo de
clasificacion. Con € objetivo de generar vapor y controlar adecuadamente la temperatura
del meta en los tubos de todos los circuitos, es necesario mantener un adecuado flujo de
agua y de la mezclade liquido-vapor. Estos flujos se pueden establecer de dos maneras, por
diferencia de densidades o por circulaciéon forzada. Cuando e flujo es establecido por
diferencia de densidades se dice que se tiene circulacion natural.

2.2.3.1. Cdderasacirculacion natural

Eslade empleo mas comin y donde la circulacion esta asegurada por ladiferencia
de peso especifico que existe entre la columna ascendente congtituida por una mezcla de
liquido-vapor, y la columna descendente de liquido.

En una caldera elemental, que conste simplemente de un calderin, lo que ocurre en
su interior se puede visudizar de la siguiente manera:

Al calentarse el fondo del recipiente se calienta también el agua, disminuyendo su
densidad y por lo tanto tiende a subir a la parte superior del recipiente. Contrariamente, el
agua mas fria que esta entrando en la caldera es mas pesada y tiende a caer a fondo del
recipiente. Cuando el agua alcanza su punto de ebullicidn, pequefias burbujas de vapor se
forman sobre la superficie calentada. Estas burbujas se adhieren al metal hasta que son
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suficientemente grandes para vencer latension y ascender a la parte superior del recipiente
donde el vapor es liberado, estableciéndose una corriente de circulacion.

En una caldera acuotubular, €l liquido y el vapor fluyen por una cantidad de tubos
gue son calentados externamente.

Bajo condiciones de operacion, hay un flujo continuo de agua que baja desde €
calderin superior através de los tubos bajantes y una mezcla liquido-vapor que sube por los
tubos elevadores hasta e mismo calderin donde el vapor es liberado.

Unacalderareal consiste de muchos circuitos, con uno o varios calderines actuando
como colectores’ y como punto de separacion del vapor del agua, aunque en realidad la
cantidad de tubos bajantes es diferente de la de los tubos elevadores y su distribucion es un
poco més complea.

Aunque en lafigura 2.11, los tubos bajantes aparecen como zona no calentada, en
realidad y por razones préacticas, estos tubos también son calentados por los gases luego de
gue estos han cedido gran parte de su calor alos tubos elevadores. Generamente, se asume
que el calor absorbido en los tubos bajantes es suficiente solamente parallevar el agua hasta
latemperatura de saturacion y que no se genera vapor en esta parte del circuito.

a. Factores que afectan la circulacion natura
Lacirculacion se ve afectada por la autoevaporacion que ocurre cuando €l agua ala
temperatura de saturacion asciende en € tubo y se evapora por efecto de la
disminucion de presion.
En un circuito simple, se pueden analizar los factores que afectan la circulacion
natural. La diferencia de peso especifico entre las columnas de liquido y la de la
mezcla de liquido-vapor es la fuerza disponible para vencer la friccion y establecer
un flujo o circulacion.
Esta fuerza es afectada también por la presion. Para obtener la misma fuerza en
calderas de mayores presiones es necesario aumentar € area en la caldera de menor
presion. Lo anterior se puede deducir de laformula“P = F x A” donde se puede ver
gue para obtener una misma fuerza con mayores presiones necesariamente se debe
aumentar el &rea.

A mayores presiones, la fuerza que produce la circulacion se ve también afectada
porque ladiferenciade densidades entre e liquido y el vapor va disminuyendo hasta
alcanzar d punto critico a la presion de 3206.2 psia, donde esta diferencia
practicamente desaparece.

Annaratone (1985) explicaque el disefio de una caldera de circulacion natural viene
determinado por un factor R. Este factor representala relacion entre el flujo masico
de mezcla agualvapor que circula por los tubos evaporadores y el flujo masico de
vapor que genera la caldera.

El valor de R debe ser suficiente para garantizar € buen funcionamiento en €
generador en el sentido de que se debe evitar €l recalentamiento anormal de lostubos
debido a una refrigeracion deficiente. A su vez este valor no debe ser excesivo ya
que dificultara la circulacion natura de la caldera. Babcock & Wilcox (1992) en su
amplia experiencia como constructores de generadores de vapor proponen €

7 Tubo cilindrico de distribucién que suministraaun nimero de lineas menores conectadasaé. Untubo de
mayor didmetro que suministraauna o maslineas principalesy querecibe un nimero delineas de suministro
conectadas adl. Estipico en unacaderae colector y € colector del recalentador o sobreca entador. (Kohan,
2000)
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diagrama expuesto en la figura 2.12, que expone vaores minimos de R para
generadores de vapor adiferentes presiones.

Figura2.12. Vaores minimos de R en
generadores de vapor

Fuente: Babcock & Wilcox (1992)

2.2.3.2. Cdderasacirculacion forzada

Ege tipo de calderas utilizan bombas de multiple etapa que permiten aumentar
notablemente la produccién de vapor de calderas, instalando pantdlas de tubos en la camara
de combustiéon. Este dispositivo garantiza una protecciéon eficaz de los refractarios que
congtituyen las paredes de la cAmara de combustion. Otra ventaja de las pantallas tubulares es
lade aumentar de modo sensible el rendimiento térmico de las vigjas calderas (figura 2.13).

Figura2.13. Calderade circulacion forzada

Li e Economizadhor
— )
enfriado N
b

C —————
Liguitio saturado C._.._Zj

e Smﬁcalerﬁ'adm
] J
l: -
Vapor saturado \apor
R 4| recalentado
|
} J
|

II Seccion de
Circulacian conveccion

de bomba Seccitn

j-.D_l raschiante
"

Fuente: Alvarez (2002)




68

Las principa es ventajas de la circulacion forzada son:
e El espacio necesario para su ingtalacion es minimo.

e La circulacion forzada asegura una refrigeracion perfecta de todos los tubos
vaporizadores.

¢ Eliminacion de los calderines que son costosos y que atrasan la entrega de la caldera.

e Peso inferior a de las calderas a circulacion natura, gracias a empleo de tubos de
pequefio diametro.

La circulaciéon forzada no es una necesidad con las presiones promedio pero a
determinadas presiones se convierte en indispensable en caso se trate de presiones
supercriticas. Son disefladas para proporcionar coeficientes altos de evaporacion, para
grandes cargas de fuego en €l hogar y altas velocidades de los gases de combustion, este
generador no esta sujeto ainestabilidad y dificultades que presenta la circulacion natural.

Se utilizala circulacion forzada en el caso de que lafuerza disponible no garantice
un flujo por circulacién natural. Este s stema, paravencer lasresistencias, empleaunabomba
gue toma e agualiquidadesde @ calderin de vapor y la pasapor las zonas de radiacion y de
conveccion de la caldera. Puede ser usado en sistemas de alta presion donde las fuerzas de
circulaciéon son peguefias, 0 en sistemas de baja presion para dar libertad en la distribucion
de los tubos.

2.24. Por €l tiroen € hogar

Annaratone (1985) explica que €l tiro se refiere a las corrientes que circulan por la
caldera y que posibilitan la circulacion tanto del aire como de gases de combustion. Estas
corrientes pueden ser creadas por la accion de inyectores de aire, vapor 0o mediante
ventiladores centrifugos que se conocen como tiro mecanico, el cua serequiere cuando deba
mantenerse un determinado tiro. También pueden generarse mediante lo que se conoce como
tiro natural. Segun €l tipo de tiro que se utilice, € hogar de una caldera puede estar sujeta a
diferentes niveles de presion, por lo que se distingue 3 tipos:

2.2.4.1. Detiro natural

El tiro naturad se produce por la diferencia de densidades, provocado por la
temperatura en la chimenea donde hay gran cantidad de gases de combustion a una
temperatura elevada. Debido aque lapresion externaes mayor que lainterna, se generaque,
por existir diferencia de densidades y al ser la atura la misma, € aire del exterior quiera
entrar produciendo €l tiro natural. Paramejorar €l tiro, se podriaelevar |latemperaturade los
gases de escape, pero de esta manera no se consigue una buena eficiencia térmica de
generador de vapor, entonces |o que se hace es aumentar la altura de la chimenea. Este tipo
de tiro en caldera es muy cléasico, pero solo utilizado actualmente en casas.

2.2.4.2. Dehogar presurizado

Con la construccién de generadores de vapor de mayor capacidad, la pérdida de
carga asume vaores tan eevados que imposibilitan € funcionamiento con e simple tiro
natural. Tal aumento de la pérdida de carga no solo se debe a un mayor niimero de tubos
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atravesados por los gases de combustién, sino es consecuencia también de la utilizacién de
mayores velocidades en los gases para mejorar transmision de calor y de estamanerareducir
las superficies de intercambio.

Aqui seutilizalo que se conoce como tiro forzado, € cual esun sstema que permite
el ingreso del aire ala caldera mediante ventiladores. El aire detiro forzado esel que pasaa
través del precalentador gprovechando los gases de combustion que se dirigen hacia la
chimenea, el hecho de que se precaliente € aire ayuda notablemente a realizar una buena
combustion. El aire primario tiene como finalidad suministrar cierta cantidad de aire frio, €
cual llegara a la parte inferior de la parrilla del hogar, para que sirva como atomizador y
pueda gportar a mismo tiempo oxigeno ala combustion.

Estos generadores de vapor son llamados asi porque tienen la presion positivaen la
camara de combustion. Pueden venir equipados con solo un ventilador o, en € caso de
unidades grandes, dos ventiladores de presién tanto para transportar €l aire de una manera
maés racional, como para reducir la potencia de cada ventilador. De este modo, se puede
operar los ventiladores a 50 0 60% de la potencia maxima, obteniendo un respaldo en caso
defalo deun ventilador.

Figura 2.14. Esquema de caldera de hogar presurizado

Fuente: Annaratone (1985)

El aire aspirado por € ventilador, pasa posiblemente a través de un precalentador
deaire, y luego através delos quemadores en lacamara de combustiéon. Esto ocurre aniveles
de presién més atos que los que se producirian en caso de las calderas de tiro equilibrado.
De este modo, cuando se produce la combustion y los gases salen del hogar, su presion
disminuye gradualmente ya que pasa a través de diversos haces de tubos. Estos pueden ser
desde el haz de tubos del evaporador convectivo, € sobrecalentador, y hasta € recalentador
o el economizador dependiendo de la caldera en cuestion. Luego, los gases de combustion
pasan a través de cualquier sstema de precalentamiento de, por los colectores de hollin y
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finalmente por lachimenea. Las diferentes pérdidas de carga se pueden experimentar en este
tipo de caldera estan representadas en lafigura 2.14.

Se puede encontrar generadores de vapor presurizados en calderas pirotubulares,
algunas peguefias y una parte de las més grandes unidades de calderas acuotubulares. Ahora
son mas utilizados, congtituyendo cas latotalidad de |os generadores, paralaproduccion de
energia y generadores de vapor acuotubulares de pequefia y mediana potencia. De igud
modo, lapresurizacion se haido extendiendo también a las calderas de calefaccion.

2.2.4.3. Dehogar equilibrado o en depresiéon

Cuando € hogar de la caldera forma gases de combustion en un tiempo menor es
necesario utilizar ventiladoresque induzcan los gases alachimenea. Esto eslo que se conoce
como sistema de tiro inducido, el cual se consigue con un ventilador de chorro o con un
ventilador centrifugo colocado entre la chimenea y la caldera. Este extrae los gases de
combustion y los expulsa hacia la chimenea; pero presenta un inconveniente, € cual hace
que el ventilador extraiga los gases de combustion en un ambiente corrosivo y en presencia
de cenizas que pueden llegar a estropear |os dabes del ventilador. El tiro inducido reduce la
presiéon de los gases de combustion por debajo de la preson atmosférica y descarga los
mismos a la chimenea con una presion positiva.

Figura 2.15. Esquema de caldera de hogar equilibrado

Fuente: Annaratone (1985)

En una caldera de hogar equilibrado, este se encuentra a una presion manométrica
ligeramente negativa ya que se utiliza las dos cosas, €l tiro forzado y € tiro inducido. Asi,
con estadispos ¢ion se consigue no presurizar lacamarade combustion. Estetiro esutilizado
en calderas muy largas, ya que hay pérdidas de carga muy considerables. Asi, s solo se
colocatiro forzado se aumentaria demasiado la presion de la camarade combustion y si solo
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se colocara tiro inducido se crearia mucho vacio, lo que provocaria deformaciones a la
camara de combustion. El Sstema de tiro equilibrado se representa en la figura 2.15, donde
se observa los niveles de presion a los que son sometidos este tipo de calderas.
Adicionalmente, se sabe que la presion en el hogar en este tipo de calderas suele ser
ligeramente menor ala atmosférica (2 a10 mm H,0).

2.3. Funcionamiento de una calder a bagacera acuotubular

La caldera bagacera es un recipiente hermético donde se produce € cambio de estado
del agua, pasando de liquido a vapor sobrecaentado, debido a la transferencia de calor
producida por la combustion del bagazo. Esto se da en combinacion con el oxigeno v el
calor. A continuacion, se explica @ funcionamiento del tipo de caldera que va ser objeto de
nuestro disefio, es decir, una caldera bagacera acuotubular con un calderin de vapor
(monodrum) con circulacién natural.

A la caldera entra agua previamente tratada, generalmente, por procesos de
desaireacion y osmosis inversa para que sea apropiada, y asi evitar incrustaciones en la
tuberia de agua. Luego, es tradadada a la caldera por medio de la bomba de alimentacion.
El agua entra a un economizador, en donde se calienta hasta antes de la temperatura de
evaporacion por los gases de combustion antes de pasar a precalentador.

Luego ingresa al evaporador primario, donde se produce movimiento del fluido de
maneranatural debido aladiferencia de densidades, ya que el aguaque se cdienta se vuelve
menos densa y tiende a subir, mientras que d agua friay méas densa baja para que a su vez
se caliente. De esta manera, €l agua caliente pasa al calderin superior, donde se produce la
separacion entre €l aguay el vapor saturado. Este vapor saturado pasa a sobrecaentador,
que es un conjunto de tubos en contacto directo con los gases de combustion. Aqui se pasa
de vapor saturado a sobreca entado.

El vapor sobrecalentado resultante ya puede utilizarse para los diferentes procesos de
la planta.

2.3.1. Circuitodeflujo deairey gases de combustion

La caldera bagacera se compone de un hogar en donde se quemara el combustible;
durante lacombustion en el lecho del bagazo, es necesario suministrar cierta cantidad de aire
mediante ventiladores para mantenerla

Inicialmente, la caldera posee un ventilador primario de tiro forzado que introduce
are delaatmosfera, € cual entraatemperaturaambiente. El aire es calentado por los gases
de escape en el precalentador, esto sirve para elevar la temperatura del aire, y mejorar la
eficiencia. Luego, la mayor parte de este aire es introducido ala cadera (70 a80%), laotra
parte de ese aire es impulsada por € ventilador secundario e ingresa a la caldera debajo de
los dimentadores de bagazo, con lafinalidad de aumentar el &rea de contacto del bagazo con
el aire para una buena combustion, ademas de evitar que se acumule en forma de volcan.

Tanto el combustible como el aire primario y secundario forman una mezcla que se
guema rapidamente en el hogar, ascendiendo los gases de combustion ala parte superior del
hogar. Durante esta ascension, los humos disminuyen su temperatura, fundamentalmente,
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por radiacion hasta que alcanzan lasalidadel hogar. Enlafigura2.16 se muestraun esquema
de los flujos que intervienen en una caldera bagacera.

Posteriormente, los gases cruzan: el sobrecalentador, el evaporador convectivo y el
economizador antes de abandonar € generador de vapor. Finalmente, los gases de
combustion pasan a través del precaentador de aire y del separador de control de
contaminacion, para llegar a ventilador de tiro inducido previo a su evacuacion a la
atmosfera por medio de la chimenea.

Figura2.16. Flujos de aire y gases de combustion en el interior de una caldera bagacera
acuotubular marcaMitre
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Fuente: Sucroalcoholeradel Chira SA. (2011)

2.3.2. Circuito deagua dealimentacion

El aire parala combustion se precaienta 'y el agua de aimentacion se calienta en un
economizador, por medio del caor residual de los gases de lacombustion. Estos dispositivos
mejoran laeficiencia general de lacadera. Como se desea sobrecalentar el vapor por encima
de latemperatura de saturacion se agrega un sobrecaentador.

El agua que seintroduce alacaderase convierte en vapor, y esingresada alacaldera
por una bomba de alimentacion. En las calderas de vapor, € agua absorbe calor hasta su
punto de ebullicion. Y a convertida el agua liquida en vapor, se acumula en la parte més dta
de la caldera, por diferencia de densidad entre el vapor y el agua liquida El agua se mueve
dentro de la caldera estableciendo una circulacién natural, € evandose en cuanto entra en
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contacto con la superficie interna caliente. Si se agrega una cantidad regular de agua liquida
dura a un sistema de vapor habra que liberarla de oxigeno y precipitados, solidos en
suspension, sustancias incrustantes ya que la presencia de estos elementos contaminantes
provoca incrustaciones, espumas o arrastré® de agua con e vapor que afectara
desfavorablemente el funcionamiento de la caldera

Para obtener eficiencias dtas, €l agua de alimentacién se somete a un tratamiento
quimico para eliminar las impurezas. Estas impurezas son expulsadas a intervalos o de
manera continua por medio de los dispositivos de purga. Las plantas grandes requieren la
instalacion de desaireadores, para eliminar €l oxigeno del agua de alimentacion. Por este
motivo a la caldera entra agua previamente tratada, generalmente, por procesos de
desaireacion y 6smosisinversa.

Segln Hugot (1986) la eficiencia de una unidad generadorade vapor depende de las
caracterigticas de disefio de la caldera, € combustible utilizado y las condiciones de
operacion. Los factores controlables que afectan la eficiencia maxima de un generador de
vapor on: el exceso de aire, la temperatura de los gases de combustion, combustion
incompleta y operacion a baja capacidad.

2.3.3. Sistema de control automatico

Paratener un adecuado control de laoperacién de una caldera se necesita conocer 1os
factores que determinan su estado. Estos factores son principa mente: Flujos de combustible,
aire, agua, vapor, presiones, temperaturas y nivel. Por consiguiente, para comprender mejor
la relacion y la manera como se afectan entre si, se les puede clasificar en tres grupos.
Factores aregular, de perturbacion y de regulacion (Kohan, 2000).

2.3.3.1. Factoresaregular

Son los que deben ser mantenidos en un determinado valor para que el
funcionamiento de la caldera sea correcto. Los més importantes son: Presion de vapor ala
sdlida de la caldera, exceso de aire o relacion aire /combustible, temperatura de vapor
sobrecalentado, nivel del caderin de vapor y presion en el hogar.

2.3.3.2. Factores perturbadores

Son los que tienen su origen en la demanda de vapor que desequilibra la relacion
entre la energia que entra en forma de combustible y la que sale en forma de vapor, de esta
manera se afectan los factores aregular, ya que actuaran unos sobre otros.

2.3.3.3. Factoresderegulacion

Con ellos se compensa lainfluencia de los factores perturbadores aquellos aregular
y los principales son:

¢ Flujo de combustible: Con é se compensa la variacion de la presion de vapor.

8 Es la humedad y sélido arrastrados que forman una capa de burbujas de vapor y dan como resultado €
espumado de la caldera. El arrastre se produce por unas condiciones defectuosas del agua de caldera.
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Flujo de aire: Con é se mantiene una relacion aire /combustible adecuada.

Flujo de agua de alimentacion: Que debe ser igual a flujo de vapor que sdle més las
pérdidas paramantener € nivel.

Diversos medios para€ control de latemperatura del vapor: Varian segin el disefio
delacadera

L os factores de regulacién se pueden controlar dividiéndolos en tres bloques.

Control de agua de alimentacion

Tiene como objetivo igudar el flujo de agua de aimentacion con e flujo de vapor,
manteniendo un nivel estable en el calderin de vapor durante cargas bgjas, altas, o
cambios rapidos, tomando como referencia la produccion de vapor y €l nivel de
calderin (el cual, se debe mantener generalmente alrededor del 50%).

Control de combustion

Es el encargado de regular la entrada de combustible para mantener un suministro
continuo de vapor auna presion constante, y de regular laentradade aire alacadera
en proporcion correcta a la entrada de combustible.

En las calderas de tiro baanceado, como se da en este caso, también regula la
extraccion o salida de gases de combustion para mantener un tiro constante en el
hogar. La alimentacion de combustible (bagazo) se controla por un sensor de presion
gue mide la presion interna del hogar de la caldera. El hogar de la cadera debe
trabajar a una presion ligeramente negativa, por lo que cuando la presion es menor,
el controlador disminuye la velocidad del motor de los dosadores de bagazo
reduciendo la alimentacion del bagazo y viceversa.

El ingreso de aire paracombustion se regulatambién con la presion internadel hogar
dela caldera. El ventilador detiro forzado ingresa aire del exterior hacia el hogar de
lacaldera, y el motor del ventilador usualmente tiene un damper queregulalaentrada
de aire dependiendo de la presion interna de la caldera. También se tiene otro lazo
de control que regulala presion del hogar con la cantidad de gases de combustion
extraidos hacia la chimenea mediante dos ventiladores de tiro inducido, ya que
cuando la presién del hogar aumenta se incrementa la velocidad de los motores de
estos ventiladores (usan variadores de frecuencia).

Control de temperatura

Es muy importante en calderas que dimentan turbinas. Aunque se pudiera pensar
gue entre més alta es la temperatura de vapor, mayor serala eficiencia de la cadera,
pero esto esta limitado por laresistencia de los aceros y demés materiales.

Para mantener un control efectivo del funcionamiento delaunidad el operador debe

tener la siguiente informacién de los instrumentos y otras fuentes:

Nivel del calderin de vapor.
Presion de vapor y de agua de dimentacion.
Temperatura de vapor sobrecalentado.

Tiros y presiones de gases de combugtioén/aire entrante y saliente de las principales
partes de la caldera

Relacion aire / combustible determinada por andizadores de gases u oxigeno.
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e Temperatura del agua, de los gases de combustion y del aire entrando y saliendo de
las principales secciones de la caldera

¢ Flujo de aguade alimentacion.
e Flujo de vapor.
e Operacidn de fuegos, hogares y quemadores.

e Operacién de bombas, ventiladores, circuitos de combustible y equipos de
combustion.

e Conocimiento de cuales operaciones tienen blogueo, de manera que no puedan
efectuarse en formaincorrecta

e Conocimiento de cuales operaciones pueden efectuarse en automético.

24. Partesprincipalesde una caldera bagacera acuotubular

La siguiente seccién se ha elaborado con las referencias. Kohan (2000), Severns &
Miles(1974) y Shield (1979) acercadelas partes de un generador de vapor. Especificamente,
teniendo en cuenta los objetivos del presente trabajo, se trata los elementos que conforman
una caldera bagacera acuotubular (Hugot, 1986). Asimismo se ha mencionado algunos
criterios basicos de disefio para cada parte (Babcock & Wilcox Co., 1992). También se ha
tomado en cuenta la recopilacion hecha por Fernandez (2008).

24.1. El horno dela caldera (Hogar)

El hogar es donde ocurre la combustion del bagazo de la cafiay se libera calor, que
se transfiere al agua y de ésta manera se produce vapor, de modo que el objetivo principal
es liberar la méaxima cantidad de calor, resistiendo altas temperaturas y presiones que se
utilizan. Esta rodeado por una serie de tubos que forman las llamadas paredes de agua que
le dan la forma y encierran la zona radiante de la caldera pues alli € calor se trasmite
principalmente por radiacion. Ademas en este recinto pueden ubicarse sobrecalentadores,
quemadores, parrillas y tuberias de conveccidn segln sea el caso.

Sus dimensiones se adaptan a la velocidad de liberacién de calor y a método de
combustion, de tal manera que se haga lo posible por tener una combustion completa 'y se
proporcione un medio apropiado para eliminar la ceniza. De este modo, € disefio debe
considerar el tiempo, la turbulencia y la temperatura de la combustion. Esto se debe a que
para lograr una combustion completa es necesario que e combustible tenga: € tiempo
suficiente para que se consuma por completo, y debera existir suficiente turbulencia para
obtener una mezcla completa de aire y combustible, con €l fin de lograr un quemado
suficiente. Deberd lograrse una temperatura suficientemente elevada para permitir la
ignicion de los productos. Laformade hogar esta determinada por € tipo de combugtible y
el método de quemado.

En losinicios de laindustria azucarera, se empleaban hogares de combustion en pila
o deposicion. La version mas conocida es la de tipo herradura. Posteriormente, se paso ala
combustion sobre una parrilla, que podia ser fija 0 movil. Estos sstemas permitieron
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mecanizar el proceso de laremocion de las cenizas, ademés de un aumento de la eficiencia
del quemado, causada por un espesor més homogéneo del lecho en combustion.

En la figura 2.17 se muestra el interior del hogar de una caldera acuotubular, con

cuatro quemadores en la pared frontal.

Figura2.17. Vistade corte del hogar de una caldera acuotubular

Fuente: W. H. Severns (1974)
En general, el hogar debera disefiarse para cumplir con las siguientes caracteristicas:

Tener capacidad para admitir €l volumen de aire necesario parala combustion, con
objeto dereducir latemperaturade los gases aun nivel aceptable alos requerimientos
de sobrecalentamiento.

Tener suficiente altura para asegurar una circulacion adecuada del aguaen los tubos.
Tener tubos de didametros suficientes para asegurar una minima caida de difusion y
evitar impedancias en lamezcla de flujo de agua-vapor y asegurar un flujo suficiente
gue evite quemaduras de tubo.

Tener espacio suficiente para evitar que lallama ataque a las paredes de tubos.

Forma y dimensiones adecuadas para asegurarse que los gases llenen & hogar,
proporcionando una absorcion 6ptima en todas las partes, y dar tiempo suficiente
paraque las particulas se quemen y reduzcan su temperatura por debgjo del punto de
fusion.
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e Limitar laformacion de NOx a niveles aceptables.

e La tuberia del hogar debe ser de la mayor longitud posible para minimizar las
soldaduras. Asimismo, los refractarios de las “gargantas’ de los quemadores no
deben tener fisuras o rajaduras que alteren el norma flujo de aire de la combustion,
lo mismo que @ refractario del piso.

Los quemadores son los encargados de suministrar y acondicionar € combustible
para mezclarlo con € aire y obtener una buena combustién. Deben producir una llama
estable y uniforme de manera que se realice una ciertadigtribucion en el hogar.

Segun la colocacion de los quemadores, €l hogar de la caldera puede ser:
a Pardelo

Cuando losquemadores estan colocados en lapared frontal, o tanto en lapared frontal
como la posterior.

b. Turbulento

Cuando los quemadores estan ubicados en las esquinas e inyectan el combustible en
formatangencial. Este tipo de hogares es ideal para la quemade carbon pues ofrece
mayor turbulencia y mejor mezcla aire/combustible.

2.4.1.1. Tiposde hogar en calderas bagaceras
Los tipos de hogares mas empleados para la combustion de biomasa son los siguientes:

a. Hogar de gradilla
Este esd tipo de hogar clasico y el que se emplea mas frecuentemente, esta formado
de pequefias placas de fundicion, dispuestas en escalones. Consta de tres partes:
1. Parte superior, o placa anterior, sin aberturas para €l paso del airey en laque
bagazo se seca antes de pasar ala parrilla.

2. La parilla propiamente dicha, correspondiente a los eslabones. Algunos
fabricantes aumentan progresivamente el espacio entre los eslabones, pararelacionar
lacantidad deaire que pasaatravésdel bagazo conel grado de combustion necesario.

3. Cenicero, eslaparte poco inclinada, en laparteinferior de laparrilla, sobrelaque
se completa la combustion del bagazo y cuyas cenizas caen entre las barras al
depdsito de éstas.
b. Hogar de herradura

Estambién conocido como hogar Cook en el modelo masreciente, y tiende a sustituir
a hogar de gradilla. En este hogar, € bagazo cae directamente del alimentador hacia
el hogar que propiamente tiene forma de una herradura. El bagazo forma un montén
conico, y por medio de toberas colocadas alrededor de la herraduray mas numerosas
en el fondo, se sopla @ aire, que puede ser frio o alin mejor caiente, al montén de
bagazo que se consume y cae sobre si mismo. Las cenizas se acumulan en el fondo
del hogar, por lo que este necesita unaalturaun poco mayor que e hogar de gradilla,
pero tiene la ventaja de no emplear barras ni soportes para elas. Permite una
combustion eficiente y da excelentes resultados desde el punto de vista del
rendimiento.

c. Hogar Ward
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Este hogar es similar a hogar Cook y consiste en una placa de hierro colado que
permite la circulacion de una pequefia proporcion de aire. El bagazo se quemaen €
centro de é, en laforma de un mont6n conico.

El inconveniente de este tipo de hogar radica en la necesidad de instalar un hogar
separado para que su calor se concentre en el bagazo en combustion, haciendo que
los gases calientes continlien un circuito completo antes de llegar a la superficie de
calentamiento.

Con d disefio Ward, & hogar se coloca directamente bajo la supeficie de
calentamiento y para evitar que ésta sufra desgaste, se interpone un arco inclinado,
gue cubre la mayor parte del espacio vertical inmediato; arriba del hogar, € que
refleja el calor del bagazo en combustion y separa al mismo tiempo a hogar de los
tubos frios.

El hogar Ward necesita un tiro mas fuerte que los otros tipos y se acopla facilmente
al uso de un calentador de aire. Este hogar da excelentes resultados y altos
rendimientos.

d. Hogar distribuidor
Este es e modelo mas reciente. Como € hogar Cook o € Ward, no presenta una
pared cerrada y consta simplemente de un espacio situado entre los tubos de la
calderay una parrilla especia plana.

El método de alimentacion del bagazo es el que congtituye la parte mas original del
hogar distribuidor. Se efecttia como en un hogar Ward, por medio de una caida
directa; pero en el momento en que se descarga el hogar, se sopla aire a presién por
medio de un tubo perforado localizado justamente debajo de esta caida, que corre
longitudinalmente a lo largo dd fondo de la misma. El aire empuja a bagazo
violentamente a hogar. En esta forma, el bagazo se seca y se quema a medida que
cae a hogar y los pedazos més grandes complementan su combustion en la parrilla.

Cuaquieraque seael tipo de parrillaque se emplee, losespaciospara el aire, através
de la parrilla, ocupan generalmente del 3 al 5% de su area. La mayor parte del aire
necesario para la combustion entra con el aire a presion, que empuja € bagazo a
hogar.

Se considera que este tipo de hogar permite reducir el exceso normd de aire al 30%
y consecuentemente mejora la eficiencia. Este tipo de hogar facilita la remocion de
cenizas, esfécil de limpiar y su albafiileria es econdmica

2.4.1.2. Evaporador primario (Paredes de agua)

Son superficies evaporativas que cubren parcia o totamente las paredes del hogar.
Tienen como funcién reducir latransferencia de calor hacialos e ementos estructuralesy las
pérdidas de calor a exterior. Congtan de tubos verticales relativamente proximos y que se
instalan cubriendo los cuatro muros o paredes del hogar. Captan agua proveniente de los
colectores inferiores de la caldera, la cua proviene de los downcomers o “tubos de bajada’.
Estaagua recibe caor mediante radiacion en el hogar y se dirige hacia colectores superiores
adondellegalamezclaliquido-vapor, los cuales alimentan a calderin superior de lacaldera

El cdor radiante recibido por € agua liquida proviene desde la zona de mayor
temperaturaen el hogar. A consecuenciadelagran cantidad de calor asorbido por estaparte
de la caldera, €l agua de alimentacion debe ser de la mejor calidad; también la circulacion
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del agua debe ser rdpiday plenaparaasegurar un flujo positivo através de cadatubo en todo
momento.

Son usadas en la mayoria de los hogares de ca deras, pues estas paredes membrana
refrigeradas por agua reducen el mantenimiento de las paredes del hogar, y reduce la
temperatura de los gases que se dirigen hacia los bancos de conveccion, hasta un nivel en el
que la deposicion de escoria y la corrosion® en € sobrecalentador se pueda controlar
mediante el equipo de soplado del hollin.

Para obtener la méxima absorcion de calor, los tubos de |as paredes del hogar estan
espaciados lo menos posible, a la vez que la temperatura de los tubos y de la membrana se
mantienen dentro de limites aceptables. Las paredes membrana estan constituidas por una
filade tubos cuyos gjes estan espaciados algo mas de un didmetro de tubo, y unidos entre si
mediante una varilla membrana que se suelda por completo a los tubos adyacentes,
configurando una superficie de pared continua, robusta y estanca. Usualmente, se suelen
usar didmetros de tubos entre 2,5” (63.5 mm) y 3,5” (90 mm).

De esta manera, se tiene las siguientes paredes (Ver figura 2.18):
o Paredeslaterales derechaeizquierda.
e Pared frontal.
o Pared pogerior.
Figura 2.18. Paredes de agua en caldera bagacera

I Sopladores
de Hollin

Puertas de Inspeccion
Pared Lateral Derecha

a-_..'

Fuente: Mitre Engenharia Ltda. (2008)
Resumiendo, estas paredes cumplen tres funciones basicas:

9 Desgastes y desprendimiento de material como consecuenci a de una accion quimica. En una caldera,
usud mente estd producida por la presenciade O2, CO2 o agun &cido.



80

e Proteger e aislamiento de |as paredes del hogar
e Absorber calor del hogar paraincrementar la capacidad de la unidad generadora
e Sdladodelacddera

2.4.1.3. Parrilla

Es el elemento que soportalamasa en combustion, al mismo tiempo que distribuye
el are primario. Este dispositivo garantiza también la remocion periddica de ceniza
acumulada. A primera vista su valor parece indiferente ya que en la préactica se encuentran
grandes variaciones en la superficie, pero larealidad es que solo se obtiene en el hogar una
eficiencia correcta s se ajusta €l area de la parilla a determinadas condiciones de
combustion (ver figura 2.19).

En las calderas para bagazo modernas se utilizan €l siguiente tipo de parrilla:
e Parillafija
o Parrilla basculante pararemover las cenizas a mano.
e Parrillavigjera o mecanica, con descarga continua.

¢ Parrillainclinadatipo pinhole: Hasido probadacomo lamejor opcion paralaquema
de bagazo de cafia en centrales térmicas, donde se requiere un sistema de limpieza
de cenizas sin ninguna caida de presion o reduccién de generacion de vapor. La
limpieza es automatica, através de val vulas neumaticas, inyectando vapor aternado
por zonas, de tal manera que las cenizas sean removidas hacia el cenicero.

Figura2.19. Parrilla vibratoria para biomasa
Hire caliente Tebvas de

/ / combustible
? B___,_... Arcafrontal

Compaerta

Parilla, Tobera y

Zonade
combestian

Contred de aire Placaflsuible Generador de
uibrackin

Fuente: Hugot (1986)

2.4.1.4. Alimentadores de bagazo

Tienen la funcion de suministrar € bagazo que va a ser quemado en € hogar,
distribuyéndolo en una capa homogénea sobre la parrilla. Pueden ser mecanicos o
neumaticos. Son equipos hidréulicos rotatorios constituidos por calderines movidos
mecanicamente que descargan el bagazo através de un chifle en cuyo fondo un flujo de aire
caliente empuja las particulas de bagazo hacia €l hogar; donde las particulas mas gruesas
arden sobrela parrilla



81

Tienen dispositivos autométicos que regulan la cantidad de bagazo que dimentan a
la caldera, dependiendo de las condiciones de operacion de la planta termoeléctrica. Tienen
velocidad variable y operan de forma conjunta con un equipo automatico manteniendo una
aimentacion uniforme, una adecuadarelacion aire combustible y una buena eficienciade la
caldera (ver figura 2.20).

Figura2.20. Alimentador de dos cilindros

4
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7
i

Fuente: Hugot (1986)

2.4.2. Calderin devapor (calderin superior)

En & calderin superior se realizala separacion del liquido-vapor que proviene delas
superficies de intercambio evaporativas, y también se encuentra la entrada de agua de
aimentacion dependiendo dd tipo de caldera. Los tubos de flujo ascendente y descendente
van acoplados a este. Existe también una salida de vapor hacia el proceso 0 a un
sobrecalentador y ademas se cuenta con vévulas de alivio 0 escape para proteger a equipo.
Ademés, mediante extracciones periddicas del volumen de liquido y la adicién de productos
quimicos se regula la cantidad de sales en el agua. En la figura 2.21 se observa las zonas
internas de un caderin tipico:

Figura2.21. Parte internas de un calderin de vapor
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Fuente: Kohan (2000)
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El método de separacion del liquido y del vapor esd mismo enlamayoriade calderas
y sellevaacabo en un separador mecénico o en un separador ciclénico. Lamezcla de vapor
y de liquido procedente del haz ascendente se dirige a separador ciclénico por medio de
una placa deflectora. La fuerza centrifuga en el ciclon separa las gotas de agua liquida, y €l
vapor sde del ciclon y pasa a través de més separadores hasta que se tiene vapor
relativamente seco para uso en las unidades de proceso. Para la proteccién de la caldera,
durante su operacion con fuego encendido, debe existir un flujo de agua en las paredes del
hogar para evitar que se quemen los tubos. Para lograr esto, € nivel normal de operacion
debe ser de +10 cm respecto a ge central del calderin.

24.2.1. Criteriosde disefio
El caderin superior debe disefiarse para cumplir las s guientes funciones esenciales:

e Separar € vapor del liquido para suministrarlo a sistema de bgantes limpio y
separado del vapor parauna circulacion seguray correcta.

e Separar lahumedad del vapor para entregar vapor de ata calidad.

e Proveer un volumen de agua adecuado para proteger la cadera en casos de
emergencia.

e Acomodar internamente los dispositivos necesarios para realizar sus multiples
funciones.

e Proporcionar espacio suficiente paraacomodar |lallegada de | os tubos evaporadores,
la salida de los tubos a sobrecalentador y la sdida de los tubos de bgada o
descendentes.

Una caldera debe disefiarse para trabajar con seguridad durante cierto tiempo con
guemadores encendidos después de una falla del agua de aimentacion. En el caso de una
caldera de circulacion natural, este tiempo suele ser 5 minutos. Por este motivo, €l calderin
debe tener una reserva de 2 a 3 minutos y los tubos descendentes deben proporcionar la
diferencia

2.4.2.2. Partesinternas principales
a. Tuberiade aguade alimentacion

Es un tubo de distribucién con pequefios orificios alo largo del calderin que penetra
por un extremo o por ambos y que llega del economizador.

b. Tuberia de dosficacion de quimicos

Es un tubo pequefio con perforaciones para su distribucion uniforme. Permite la
inyeccion intermitente, por medio de una bomba pequefia, de substancias quimicas
en funcion con el estado del agua

c. Tuberiade muestreo

Es un tubo, similar a de dosificacion de substancias quimicas que se utiliza para
extraer muestra de agua para andlisis.

d. Fgaguia

Tiene por objetivo dirigir la mezcla de liquido-vapor que viene de los tubos
evaporadores hacia los separadores de vapor: asi se logra también mantener €
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volumen de agua en el caderin libre de disturbios que ocasionan las burbujas de
vapor.

e. Separadores de vapor

Estos dispositivos tienen dos propositos. suministrar vapor libre de liquido al
sobrecalentador y asegurar que se suministre liquido libre de vapor a los tubos de
bajada o descendentes. Normalmente, se utiliza el tipo ciclénico horizontal o vertical
y su efectividad depende de la densidad relativa del liquido y vapor, de la caida de
presion disponible para empujar la mezcla a través del separador, de la cantidad
relativade liquido en lamezclay de la cantidad total de la mezcla.

f. Secadores de vapor

Estos dispositivos constituyen una segunda etapa de separacion, con € objeto de
eliminar todo liquido en el vapor, antes de que pase al sobrecalentador.

g. Limpiadores o purificadores

En algunas ocasones, la distribucion de alimentaciéon y e separador se arreglan
combinados para bgjar 1a temperatura del vapor ligeramente abajo de la saturacion,
enfriandose y condensandose parte de éste. De este modo, lasimpurezas actlian como
nucleos de condensacion que se concentran en pequefias gotas y se separan fuerade
los secadores.

h. Caade secado

En la parte superior del calderin se tiene un compartimiento empleado como colector
del vapor seco de los secadores y distribuidor a los tubos de salida que van hacia el
sobrecalentador. Se conocen como tubos saturados porque conducen vapor seco
saturado.

2.4.3. Calderin deagua (Calderin inferior)

Estos calderines son cabezales de recoleccion en e fondo de los haces de tubos
ascendentes y descendentes. Dependiendo del tipo de cadera, pueden estar 0 no en una
caldera. En el caso de calderas bagaceras, se puede dar €l uso de un solo calderin que es €l
superior, siendo d caderin inferior reemplazado por varios tubos colectores de menor
diametro. De este se extrae la purga para mantener bagja la concentracion de solidos en el
agua de la caldera. Normamente hay dos corrientes de purga, una continua extrayéndose
una cantidad fijade liquido y laotra es intermitente.

Otra de sus funciones es como colector-distribuidor. Aqui es importante resaltar que
la magnitud del calderin de vapor que determina € volumen de este liquido que contiene la
calderay tiene como limiteinferior un cierto nivel minimo, del que no debe descender nunca
el agua durante la marcha.

El volumen del agua tiene gran influencia en las condiciones de funcionamiento de
la caldera, asi que existe diferencia entre las calderas de pequefio y gran volumen; las
calderas de gran volumen son las apropiadas paralaindustria azucareraporgue proporcionan
grandes volUumenes de vapor sin que disminuya la presion.
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2.4.4. Evaporador secundario convectivo

Es un haz de tubos que tiene gran semejanza con los evaporadores verticales de tubo
largo, el cual generalmente descarga a un cabezal de vapor relativamente pequefio, y en
general no mantiene el nivel de liquido en € cabezal de vapor por lo que € tiempo de
residencia del liquido es de unos pocos segundos.

Los tubos cominmente son de 2" de didmetro, pero pueden ser menores que 1”; la
longitud de los tubos puede variar de menos de 6 m hasta 10.7 m. El evaporador funciona
generalmente mediante paso simple, aumentando la calidad del vapor a medida que el
liquido y el vapor que se desarrolla pasan por € tubo. Este evaporador posee dos colectores
principales, superior einferior interconectados por el haz tubular enformade“D” (ver figura
2.22).

Figura2.22. Evapo
T

rador secundario convectivo en una cadera bagacera

r

Colector superior del evaporador

Colector inferior del evaporador

Haz de tubos en forma de “D”

Fuente: Mitre Engenharia Ltda. (2008)

Este haz de tubos tiene su forma caracteristica debido a que transporta una mezcla
bifasica de liquido - vapor. Mediante esta configuracion se logra que el vapor tenga mayor
facilidad para el avance hacia € colector superior mientras que €l aguatiende a deslizarse
por la superficie tubular. También es importante sefidlar que del colector inferior del
evaporador se producen salidas intercaladas entre tubos en forma de “D” y tubos rectos
verticales hacia el colector superior, esto se da por dos razones:

e Aislar el calor delacadera creando una pantalla entre e colector superior en inferior.

e Los tubos en D intercalados permiten el flujo de los gases de combustion hacia el
economizador.

En este sistema, |a trasferencia de calor se debe a movimiento del fluido. El fluido
adyacente a superficies calientes recibe calor que luego transfiere al resto del fluido frio
mezclandose con €. En d caso de una caldera de circulacion natural, como la que va ser
objeto de disefio, se produce movimiento del fluido de manera natural a producirse



85

diferencia de densidades, ya que & agua que se calienta se vuelve menos densa y tiende a
subir, mientras que €l aguafriay mas densa baja para que a su vez se caliente.

Las temperaturas del liquido en la seccion vertical de este evaporador estan Igjos de
ser uniformes y su prediccion resulta dificil. En € extremo inferior, € liquido por lo comun
no hierve y absorbe calor sensible; en alglin punto haciaarriba del tubo, €l liquido comienza
ahervir, y apartir de ese punto latemperaturadel liquido disminuye, debido alareduccion
delacargaestatica, alafriccion y aladesaceleracion, hasta que lamezclade vapor y liquido
llega a la parte superior de los tubos a una temperatura sustancial del cabezal de vapor. En
lafigura2.23 se muestra patrones de flujo en un tubo evaporador vertical.

Figura 2.23. Patrones de flujo en un tubo evaporador vertical con un flujo deliquido y
vapor en corriente paralela hacia arriba.

Fuente: Shield (1979)

2.45. Sobrecalentador

Dado que cada presion de vapor saturado tiene su temperatura correspondiente, el
caor afiadido a vapor seco a presidén constante se conoce como sobrecalentamiento y da
como resultado una mayor temperatura que la indicada en la curva para la presion
correspondiente. De este modo, & sobrecalentamiento se da cuando el vapor saturado sale
del calderin superior y es conducido aun banco de tubos en donde el vapor absorbe mayor
cantidad de energia por radiacién y conveccion. Asi, el vapor elevasu temperaturay aumenta
su volumen especifico.

El sobrecalentador es un haz de tubos que ofrece una superficie de intercambio de
caor paraelevar latemperaturadel vapor saturado y obtener un vapor seco, paracumplir los
requerimientos del proceso. Esta ubicado en el paso de los gases calientes y generalmente se
colocan en cuaquier espacio libre y apropiado cercano alostubosde lacaldera. Enlafigura
2.24 se tiene un esquema de la ubicacion del sobrecalentador de vapor al interior de caldera
bagacera marca Mitre.

Entre las principales razones para redizar el sobrecalentamiento se tiene:

e Seaumentalaeficienciatotal delacaldera.
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Se aumenta la ganancia termodinamica de vapor.

Se obtiene un vapor mas seco.

Adecuar € vapor alas necesidades nominaes del equipo quelo requiere.

La utilizacién vapor seco eliminalos efectos corrosivos y agresivos del condensado.
Aungue la ganancia en la eficiencia total varia de acuerdo con la presion, se calcula

gue esta puede estar drededor de 3% por cada 60°C de sobrecalentamiento. El
sobrecaentador debe entregar el vapor a una temperatura uniforme dentro de un amplio
rango de variaciones de carga.

Figura2.24. Vistadel sobrecaentador en el interior de una
caldera bagacera

Fuente: Mitre Engenharia Ltda. (2008)

24.5.1. Criterios de disefio
Para su disefio se deben tener en cuenta los siguientes parametros:

Latemperaturadel vapor requerida.

El rango de carga de la caldera, dentro del cual la temperatura del vapor generado
debe estar controlada

La superficie del sobrecalentador para conseguir la temperaturadel vapor deseada.
Lazonadetemperaturas de gases en la que se ubica lasuperficie del sobrecalentador.

El tipo de acero parala construccion del sobrecalentador y sus soportes necesarios.
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e El régimendé flujo de vapor en el interior delostubos, que estélimitado por lacaida
de presidn, y que a su vez debe garantizar un control adecuado de la temperatura de
los tubos. Las velocidades de vapor usuales van en el rango de 15 m/sa25 m/s.

e La disposicion de la superficie para hacer frente a las caracteristicas de los
combustibles, en lo referente al espaciado de tubos para evitar la acumulacion de
ceniza, o parafacilitar su eliminacion en las primeras etapas de su formacion.

e El disefio fisico y tipo de sobrecalentador como estructura

En cuanto al tamafio de los tubos, se suelen usar tubos circulares lisos que van en
el rango de 44.5 mm (1.75") a69.9 mm (2.75") de didmetro exterior. Para tubos de menor
diametro, la caida de presién en €l lado del vapor es demasiado alta, ademas es mas dificil
su aineacion por d lado de los gases. En las unidades modernas, para evitar laacumulacion
de ceniza:

e Se aumenta la distancia entre los soportes de los tubos de sobrecaentadores
horizontales.

e Sesegparan alin mas los tubos.
e Sereduce €l nimero de tubos por fila.
En lafigura 2.25 se muestra un esquema de un sobrecalentador de vapor tipico.

Figura 2.25. Esquema de un sobrecal entador de vapor
Aterparadar.

Eritrada de gases de
combstion

Zzlida da vapar
sobrecakntado

_ Nl P Saithdﬁl g_e?_s_es dz
l"":..; IRV combushidn

Fuente: Kohan (2000)

2.45.2. Clasificacion

Los sobrecaentadores son de varias formas y tipos. La manera mas préctica de
clasificarlos es teniendo en cuenta su posicion dentro de la caldera. Segun esto, €l
sobrecalentamiento se produce & pasar d flujo mésico de vapor saturado proveniente de la
caldera por un sobrecalentador de tipo convectivo o radiante. El tipo suspendido es un
conjunto de haces colgantes, normalmente enfrentado contra el calor radiante mediante una
pantalla de tubos. (Kohan A., 2000)
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a. De conveccion

L os sobrecalentadores de conveccion son aguellos que se ingtalan en el trayecto de
los gases de combustion, pero que estan protegidos contra la radiacion directa del
fuego del hogar. En €, el vapor absorbe @ calor de los gases calientes, cuando estos
fluyen sobre la superficie de sus tubos. La temperatura del vapor tiende a elevarse
con los aumentos de carga porque el volumen de gases se incrementa mas rapido que
el flujo de vapor dentro de los tubos.

b. Deradiacion

L os sobrecalentadores por radiacion son colocadas en €l propio hogar recibiendo €
calor intenso de la radiacion directa, reemplazando un parte o la totalidad de las
paredes de agua, por 1o que son colocadas en las paredes frontales, laterales o en €
techo. La temperatura del vapor tiende a disminuir con los incrementos de carga
debido d alto nivel de absorcionde calor enlasparedesdd hogar. El calor disponible
para el sobrecalentador radiante no se incrementa d mismo nivel que el flujo de
vapor dentro de los tubos.

c. Defuego separado

Son utilizados cuando no es practico tener un sobrecalentador dentro de la caldera.
Por ejemplo, donde el vapor es generado en un intercambiador de calor o evaporador
en algin sistema de recuperacion de cador de un proceso quimico. Normamente,
estos intercambiadores tienen un hogar separado.

2.4.6. El economizador

Es probablemente el méodo més antiguo para recuperar calor de los gases de la
caldera. Cuando los gases de combustion degjan la zona de transferencia de calor por
radiacién/conveccion, aun contienen energia sensible que a no recobrarse, causara pérdidas
en la eficiencia de la caldera. Se puede recuperar una sustancial porcién de ese calor con la
instalacion deun economizador.

L os economizadores son superficies termo intercambiadoras constituidas por bancos
tubulares, que captan calor de desecho de los gases de combugion a temperaturas
moderadamente bajas para recuperarlo en forma de calor Util, después de que salen de las
secciones del evaporador, sobrecalentador y recalentador s hubiera. Es la parte de
generador donde por intercambio de calor entre los gases de combustion y el agua liquida
del generador se le reduce la temperatura a los gases de combustion y se le incrementa a
agua liquida proveniente de la bomba de aimentacion para economizar combustible en el
proceso de producir vapor y a su vez minimizar el impacto ambiental por contaminacion
térmicad evitar el aumento de latemperatura del medio ambiente.

L os economizadores se usan, en lugar de incrementar la superficie del evaporador,
yaque € agua de alimentacién y en consecuencia su superficie, recibe calor atemperaturas
mas bajas quelas del vapor saturado, por tanto |os gases pueden enfriarse hasta temperaturas
aln més bajas para lograr mayor recuperacion de calor y mejorar la economia. Se puede
aproximar que por cada 22°C de disminucién de la temperatura de los gases de combustion
en un economizador 0 en un calentador de aire, @ rendimiento de la caldera aumenta un 1%
(ver figura 2.26).
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Figura 2.26. Incremento aproximado del rendimiento debido al economizador y al
caentador de aire
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Fuente: Fernandez (2008)

Estos equipos reducen la posibilidad de que se presenten choques térmicos'® y de
grandes fluctuaciones en la temperatura del agua de alimentacion de la caldera, que llega a
las paredes de tubos agua que configuran el hogar o que entra en el calderin.

En comparacion con las paredes de agua del hogar, € sobrecalentador y el
recalentador; los economizadores junto con los precalentadores de aire, requieren mayores
superficies de intercambio de calor, por unidad de calor recuperado, o que es debido ala
pequefia diferencia que existe entre la temperatura de los gases de combustion (fluido
caiente) y latemperatura del agua (fluido frio).

El economizador puede estar situado dentro de la caldera, como parte de la zona de
conveccion, o puede ser externo donde por razones de espacio no se puede gplicar el arreglo
anterior o por aprovechamiento de flujos externos de vapor gastado. La ubicacion del
economizador varia con € disefio global de la caldera entre la sdlida de los gases de
combustion y el ventilador de tiro inducido o la chimenea. Suele ser la Ultima superficie
termo intercambiadora refrigerada por agua, en la direccién de los de gases de combustion,
antes que estos pasen por e precaentador de aire. En calderas bagaceras suele ir ubicado
entre evaporador convectivo y la salida de los gases hacia el precalentador de aire (figura
2.27).

Los tubos estén a menudo conectados en serie, pero también pueden estar ordenados
en serie y en paralelo para controlar la caida de presion del lado del liquido. La caida de
presion del lado de los gases de combustion se controla por el espacio que existe entre los
tubos dentro del ducto. Los materiales para los tubos y las aetas son seleccionados para
resistir la accion corrosiva de los gases de combustion. Bésicamente todos los
economizadores son parecidos, ya que los flujos de gas y agua liquida, espaciamiento de
tubos, y demas accesorios varian muy poco entre los diferentes fabricantes.

10 Sihito desarrollo de un paso o sdto del gradiente térmico de temperatura que produce elevadas tensiones
dentro del material apartir de unarapidadilatacion o contraccion.
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Es importante tener conocimiento que cada combustible quemado tiene su
temperatura de punto de rocio que puede producir acumulacién de humedad sobre el
economizador y corroer la superficie en un tiempo corto. Debido a esto, la cantidad de
superficie calefactora que podria utilizarse en @ economizador esta limitada por la
temperaturafinal del gas ala salida, la cua debe ser superior a punto de rocio del gas para
evitar la condensacion.

Figura2.27. Vista del economizador dentro de una

caldera bagacera
Fuente: Mitre (2008)
2.4.6.1 Criterios de disefio

a. Disposicion y tamario de tubos

Para un economizador, € disefio mas comin vy fiable es el que incorpora tubos
desnudos (superficie exterior lisa), alineacién en linea o al tresbolillo, con flujos
cruzados. Los tubos desnudos y alineacion en linea minimizan la posbilidad de
erosion y obturacion provocada por la ceniza en polvo, en comparacion con la
disposicion a tresbolillo, cuando se quema bagazo la ceniza contenida en los gases
creasiempre un ambiente sucio y erosivo, por lo que el banco de tubos que constituye
el economizador debe ofrecer la méxima facilidad para su limpieza con sopladores.
Estas disposiciones se gprecian en lafigura 2.28.

El espaciado de lostubostiene que ser e menor posible parafacilitar: El intercambio
térmico, la limpieza de la superficie tubular exterior y una caida de presion limitada
en el lado de los humos.

Para tubos lisos conviene un espaciamiento transversal con holguraminimade ¥4’ y
el espaciamiento minimo longitudinal de los tubos debe ser 1.25 veces del diametro
exterior de lostubos, yaque s este espacio es menor, latransferenciade calor puede
reducirse hasta un 30% y si es mayor la transferencia de calor es poco afectada,
aumentando la profundidad del banco y laresistencia en el lado de humos (el factor
de arreglo f, aumenta paratubos en linea).
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En cuanto al diametro de los tubos para economizadores, estos estdn comprendidos
entre1 ¥’ a2 %Z’. Enlas calderas que queman bagazo, el espaciado transversal entre
tubos se elige de acuerdo con lavelocidad y resistenciamaximas admitidasen € lado
de humos, que son pardmetros que dependen del tamafio de |os tubos.

Figura2.28. Tubos lisos dispuestos a tresholillo y en linea

-
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Fuente: Babcock & Wilcox (1992)

Limite de velocidades

El disefio de un economizador radica en lograr, en el banco tubular, la transferencia
de calor necesaria, con € minimo coste posible y la maxima velocidad permisible,
correspondiente a la seccion minima de paso de humos. Cuando se queman
combustibles limpios, como gases 0 aceites con poca ceniza, la velocidad sefijacon
lamaxima caida de presién permisible desde el punto de vista econémico.

En los aceites pesados y con mucha ceniza, a igual que en los carbonesy el bagazo,
la velocidad de los humos se limita debido a problemas de erosién derivados de la
ceniza volante en polvo contenida y arrastrada en ellos. La erosion depende del
contenido en Al203 y SiO2 que tenga la ceniza, de la cantidad total de ceniza, y dela
velocidad méxima de los gases de combustion. En la figura 2.29 se grafica este
fenémeno.

Figura 2.29.Veocidad maxima permisible de humos para

economizadores en unidades que queman carbon pulverizado/bagazo
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2.4.6.2. Clasificacion
Se clasifican como:

Segln la disposicion geométrica: de tubos horizontalesy verticales.
Segun ladireccion del gas con respecto alos tubos: de flujo longitudinal o cruzado.

Segun ladireccion relativa del flujo de gasy de agua liquida: de flujos en paralelo o
de contra-corriente.

Segun el tipo de superficie absorbente de calor: de tubos lisos 0 con superficies
extendidas.

Enlafigura2.30 se muestra el esquemade un modelo convenciona de economizador:

Figura 2.30. Economizador de caldera para generador de vapor de una planta

termoeléctrica

Fuente: Ferndndez (2008)
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24.7. Precalentador deaire

Esunintercambiador de calor que se utiliza paralarecuperacion de calor delos gases
de combustién en una caldera; ocasionalmente se le utiliza para extraer calor en alguna otra
fuente. Este calor recuperado se agrega al aire requerido para la combustion. Cabe resaltar
que € precalentador no es un equipo absolutamente necesario para la operacion de un
generador de vapor.

El aire caiente que sale del precalentador mejora la combustion, con cualquier tipo
de combustible; ademés, en las unidades que queman carb6n pulverizado se emplea para el
secado y transporte del combustible molido. Esta mejora incrementa la eficiencia globa de
la caldera de un 5 a 10%. Los calentadores de aire pueden utilizar otras fuentes térmicas,
como €l vapor procedente de la extraccion de una turbina, dependiendo de la aplicacion
particular de que se trate.

Este intercambiador de calor se compone, en lo esencial, de una superficie de
intercambio de caor, instalada en € curso de la corriente de los gases de escape de la
combustion procedentes de la caldera, entre ésta'y la chimenea, o entre € economizador s
lo hay y la chimenea. El aire parala combustion es calentado por € precalentador y fluye
por accién de un ventilador de tiro forzado.

Los dos tipos més comunes de precadentadores de aire son: regenerativos y no
regenerativos, delos cuales los llamados calentadores de tubo de calor estan cobrando cada
vez mas popularidad. En los Ultimos afios, la tendencia es utilizar precalentadores tipo
regenerativo para combustibles gaseosos y liquidos, y de tipo tubular para carbén y
combustible solido. Esto se hadebido particularmente alos requerimientos de menor espacio
ocupado, junto con menor trabagjo en tuberias y mano de obra para el montgje, ya que la
mayoria de tipos regenerativos se venden ya ensamblados (ver tabla 2.2).

Tabla 2.2. Ventajas e inconvenientes de los tipos de superficies

calentadoras

Tipo Ventajas Inconvenientes

Recuperativo Fugas pequefias Grande y pesado
Sin partes moviles Dificil recambio de

superficie
Regenerativo Compacto Fugas

Facil recambio de Alto mantenimiento
Superficies Riesgo de incendio

Fuente: Elaboracion propia

A continuacion, se profundiza un poco més en los tipos de precaentadores de aire:
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2.4.7.1. Cladificacion

Segln su principio operativo en el proceso de transferencia de calor, se clasifican
en dos grandes grupos.

a. Precaentador recuperativo

El calor procedente de un fluido en movimiento (gas de combustion) pasa a través
delasuperficie de intercambio de calor, el cua serealizaen formadirectay continua
hacia el aire més frio. En este tipo de precalentador € medio de caefaccion esta
completamente separado en todo momento del aire que es calentado, ya que existe
una pared que separa los fluidos. Son de bajo rendimiento, pero tienen la ventaja de
no estar sometidos a corrosion, por lo que se emplean en fabricas de azlcar. (Hugot
E., 1963)

Esta superficie de intercambio de calor puede estar conformada por:

e Undeterminado conjunto de tubos, cuya superficie global esladel caentador
de aire parad intercambio calorifico.

e Un conjunto de placas paraelas que canalizan, por separado, los dos fluidos
gue intervienen en el proceso.

Algunos intercambiadores de caor recuperativos operan con una pequeia
contaminacion por fuga entre los fluidos presentes; como lapresion del aire es mayor
gue lade los gases de combustion, lafuga es del aire hacia éstos.

al. Precaentadores tubulares de acero

Este tipo tubular consiste de un gran nimero de tubos (de 2 o0 2 1/2 pulgadas de
diametro externo, generalmente) en € que el gas de combustion fluye dentro de los
tubosy el are fluye en contracorriente en el exterior de los mismos. El flujo de aire
puede ser transversal, lo cual hace que €l intercambiador sea entre 3 y 4 pies més
ancho. Egte tipo es usado, generalmente, con combustible sdlido. Por este motivo,
para el presente trabajo se disefia este tipo de precalentador de aire, ya que se utiliza
como combustible bagazo de cana.

El precaentador tubular puede ser de dos pasos en el lado del gas, o que permite
relacién aproximada de 80% de longitud de tuberia para el primer paso y 20% para
el segundo, considerando esta la seccion de gas a baja temperatura. Esta disposicion
es deseable cuando se quema combustible con ato contenido de azufre y gran
capacidad corrosiva.

La unidad consta de tubos rectos soldados a placas tubulares, en € interior de una
carcasa de acero que sirve de cerramiento para €l aire que circulapor € exterior de
los tubos, y que contiene las aberturas de entrada y salida del aire y de los gases de
combustion.

En el calentador tubular vertical mostrado en la figura 2.31, los tubos se soportan
desdelaplacatubular superior, y se apoyan en laplacatubular inferior. En cualquier
caso, una de las placas tubulares debe ser flotante, para que se pueda mover
libremente por la accion de las dilataciones de los tubos.

Para garantizar la estanqueidad (ausenciade fugas de cualquier clase) y en particular
lasdeun fluido al otro (aire hacia los gases de combustion), esindispensable colocar
entre laplacaflotante y la carcasa del calentador, unajunta de expansién estanca que
es la carcasa de cerramiento.
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Figura2.31. Calentador de aire tubular detipo vertical

Junta expansidn placa tubular Faca ibular
I Seccibn lado caliente
Entrada humaos

Deflector antivibracion

Salica aire y separador de flujo
By-pass aire
e control temperatura lade frie
Estructura soporte | -
Entrada aire
seccidn lado frio
Salida humaos

Tolva polvo ¥y agua 13""’:1\::/7

Fuente: Fernandez (2008)

Frecuentemente se utilizan placas deflectoras dispuestas paralelamente a las placas
tubulares, con lafinalidad de;

e Separar losdiversos recorridos parciales del aire exterior alos tubos.

e Evitar dafos alos tubos, originados por vibraciones inducidas por € flujo de
aire exterior.

a.2. Precalentadores de chapas

Consisten en baterias de chapas en paralelo y que transfieren el calor, en flujos
cruzados, desde los gases de combustion calientes que fluyen por un lado delachapa,
al aire frio que fluye por €l otro lado. El sellado entre los flujos de aire y humos se
obtiene por soldadura de los bordes de las chapas, 0 mediante una junta, muelle y
compresion externa de las baterias de chapas.

a.3. Precaentadores con serpentines de vapor-agua

Se utilizan en las caderas para precaentar € aire comburente en plantas
termoeléctricas. Constan de un banco de tubos de pequefio didmetro, exteriormente
aleteados, dispuestos horizontal o verticalmente dentro del conducto de aire que va
desde € ventilador de tiro forzado que impulsa e aire comburente, hasta el
precalentador principa del aire. El aire comburente circula, en flujo cruzado, por €l
exterior delostubos, y se calienta mediante vapor de extraccion del ciclo o con agua
de alimentacion, circulando siempre estos fluidos por € interior de los tubos.

a.4. Precaentadores con tubos isotermos

Consiste en un tubo, en € que se ha hecho un vacio parcial, rellenado con un fluido
de trabajo apropiado para la realizacion de la transferencia térmica. El extremo
vaporizador del tubo isotermo se expone alos gases de combustion calientes y el otro
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extremo, que hace de condensador, se coloca en e disipador térmico (are
comburente frio). El calor absorbido procedente delos gases de combustion calientes
evaporael fluido que se desplaza hacialazonade aire comburente. Cuando €l fluido
de trabgo libera su caor, condensa, y retorna por gravedad hacia € extremo
vaporizador inferior.

Precalentador regenerativo

Consiste en un gran cilindro rotatorio que contiene laminas delgadas de acero
formando un laberinto que permite & paso de los gases que salen de la caldera y el
aire fresco del ventilador de tiro forzado. La seccion de s de acero rotaen €l interior
de una cubierta de acero con los gases calientes que entran en unamitad del cilindro
mientras que € aire fresco entraatravés de laotramitad y fluye en direccion opuesta
delosgases. Las |laminas de acero son calentadas por los gases y enfriadas por € aire
fresco (ver figura2.32).

Figura 2.32. Precalentador regenerativo de aire Ljungstrom

Fuente: Fernandez (2008)

El calor se transfiere indirectamente, ya que disponen de un determinado medio de
amacenamiento de calor que, periddica y alternativamente, por rotacion o con
dispositivos de vAvulas de inversion, se expone a los flujos caliente y frio,
utilizandose como medio de almacenamiento una gran variedad de materiaes. Este
precaentador es de una alta eficiencia, las temperaturas de metal son uniformesy se
eliminan los focos de calor.

Debido a la diferencia en presiones en los lados de aire y gas del precalentador
regenerativo, hay una fuga de 8 a 10% del lado del aire hacia e del gas del
precaentador. Este tipo solo puede usarse cuando las corrientes de gases tienen
temperaturas inferiores a los 500 °C, ya que a temperaturas mayores, los tubos o
placas, aun siendo de hierro colado, quedaran rapidamente en desuso.

Se utiliza frecuentemente en calderas de gas y aceites combustibles, pues es muy
compacto y requiere menos espacio que €l tipo tubular. También, € extremo frio de
las laminas de acero puede cubrirse con aeaciones metdlicas que resisten mucho
mejor la corrosion que € acero dulce. El costo de las aleaciones es minimo
considerando o que se gana en eficiencia, debido a la temperatura mas baja que se
obtiene en los gases de combustion que salen de la caldera.
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2.48. Ventiladoresdela caldera

Como ya se explicé anteriormente en e punto 1.3.4 para €l tiro mecanico se utiliza,
generalmente, ventiladores. Para la impulsion del aire comburente se utilizan los de tiro
forzado (ventiladores propiamente dichos o impulsores), y parala aspiracion de los gases de
combustion los de tiro inducido (aspiradores o extractores). Esencialmente, un ventilador
consiste en un rodete o impulsor giratorio, rodeado de una envolvente estética o carcasa. En
el ventilador se aumenta el contenido energético de gas mediante el rodete, lo cual creauna
diferencia de presion 'y produce e movimiento del gas. La diferencia entre un impulsor y
un extractor, es que el primero descarga los gases venciendo una cierta presién en su boca
de sdida, mientras que el extractor, extrae los gases de un recinto por aspiracion y los
descarga a presion en un conducto de descarga. Deben tener una capacidad superior en un
15% al flujo a maxima carga para suplir las pérdidas por ensuciamiento de la caldera,
disminucién de la calidad del combustible o desgaste de los mismos ventiladores.

Dado que € tiro mecanico requerido usualmente fluctla entre 0 y 380 mm de agua,
era necesario que para proporcionar la velocidad adecuada en los gases de combustion y su
correcta evacuacion, se emplearan grandes ventiladores abgja velocidad. Pero en lapractica
se prefieren ventiladores de altavel ocidad que son méas pequefios y por ende mas econémicos
en su instalacion y en el espacio que ocupan.

Es importante sefidar algunas leyes que se aplican alos ventiladores en generd, que
nos ayudan a su estudio y se basan en la consideracién general de un rendimiento constante:

e El flujo mésico es directamente proporciond a la velocidad de rotacion del
ventilador.

e Lapresién esproporcional a cuadrado de la velocidad de rotacién del ventilador.
e Lapotenciaes proporcional al cubo de lavelocidad de rotacion del ventilador.

En el caso de las calderas bagaceras, usualmente se utiliza el tiro equilibrado, por lo
que se requiere de la aplicacion de ventiladores para €l tiro forzado y el inducido (ver figura
2.33).

Figura2.33. Ventilador en calderabagacera

o R0

Fuente: Fotografia tomada por € autor

(2011)
2.4.8.1. Ventilador de aire primario detiro forzado

Es un ventilador de tiro forzado que extrae aire del ambiente para el uso en la
combustion en €l hogar de la caldera bagacera (ver figura2.34).
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Fuente: Mitre Engenharia Ltda. (2008)

248.2. Ventilador de aire secundario o de over fire

Tiene como finalidad absorber una determinada cantidad de aire de la corriente
impulsada por € ventilador de tiro forzado. El aire secundario se llevara a la parte inferior
de la entrada de bagazo de la caldera, para que le sirva como atomizador y puede alimentar
a mismo tiempo de oxigeno la llama de la combustion. Su funcién es distribuir
uniformemente el bagazo en la parrilla, o que ayuda a mantener una combustion eficiente
(ver figura 2.35).

Figura 2.35. Ubicacion del ventilador de aire secundario en caldera bagacera
. S

Fuente: Mitre Engenharia Ltda. (2008)
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2.4.8.3. Ventilador de tiro inducido

Son ventiladores utilizados paralaextraccion de los gases de combustion y su sdida
por la chimenea (ver figura 2.36).

Fi gura 2.36. Modelo de ventilador de tiro inducido
\\ - ) ’,'

Fuente: Mitre Engenharia Ltda. (2008)

2.49. Lachimenea

Lachimenea esd conducto vertical disponible parallevar alos gases de combustion
alasalidafinal delacaldera. Lasprimeras calderasdetipo industrial y los pequefios hogares
de proceso, operaban con tiro natural por efecto chimenea. Ete tiro es generado por la
diferencia de presion que provoca € desplazamiento de los humos por la chimenea hasta el
exterior. Este efecto se da por conveccion. Resumiendo, la chimenea cumple las siguientes
funciones:

e Evacuar los gases de combustion de la caldera, después de que han cedido la mayor
parte posible de calor.

e Producir un tiro o presion estatica para ayudar a la evacuacion de los gases de
combustion.

e Ayudaa controlar la contaminacion ambiental.

Como ya se explicd anteriormente, paragrandes unidades de generacion de vapor,
equipadas con economizadores, sobrecalentadoresy en especial calentadores de aire, no es
préctico ni econdmico operarlas con el solo tiro de la chimenea, debido, alos atos niveles
de tiro que estos equipos deben manejar. Estas unidades requieren ventiladores que dan un
tiro mecénico adicional al efecto del tiro natural.
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Enlafigura2.37 se muestravistas de lachimeneade una calderabagacera de unaplanta
de produccion de etanol.

Figura2.37. Vigas de chimenea de cadera
agacera marca Mitre

Fuente: Mitre Engenharia Ltda. (2008) "
Ladturay didmetro de chimenea, para unidades de tiro natural, tienen que ver con:

e Laspérdidas de presion através de la caldera, desde el hogar hasta la entrada ala
chimenea

e Latemperatura promedio delos gases que pasan hacialachimeneay latemperatura
del aire enlosarededores.

e Elflujo de gasesrequerido.
e Lapresion barométricadd lugar.

2.4.10. Accesorios delascalderas
A continuacion, setrataran los accesorios de mayor importancia:

24.10.1. Purgas

Es el desfogue de cierta cantidad de agua de la ca dera, de preferencia aquella que
contenga una concentracion muy dta de precipitados. La purga de fondo de caldera sirve
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para reducir las concentraciones de impurezas que flotan en el nivel. El calderin inferior
actla como cabezal de recolecciéon en el fondo de los haces de tubos ascendentes y
descendentes. De este calderin o los colectores inferiores que lo reemplacen se extrae la
purga.

Lasvélvulasy los accesorios de purga deberian estar disefiados parauna presion 25
por 100 mayor que la presion admisible en la caldera.

Se precisa una conexion u orificio de purga en laparte inferior delacalderay en su
generatriz més baja para cumplir con tres propésitos:

e Eliminar y evacuar los lodos precipitados y restos de escamacion.
e Permitir ladisminucién répidadel nivel del aguas se ha elevado accidentalmente.

e Como medida de eliminacion de agua del sistema de caldera de modo que pueda
afadirse agua nueva para mantener la concentracion de solidos en la caldera por
debajo del punto en que pueda haber dificultades.

Normamente, hay dos corrientes de purga, una es una purga continua de una
cantidad fija de agua, la otra es intermitente. La purga intermitente se gjusta para mantener
el agua de calderas dentro de la especificacion de sdlidos disueltos que se estipule.

2.4.10.2. Separador ciclonico

Los gases de escape que se obtienen en las calderas, contienen una variedad de
subproductos, algunos de los cuaes se considera contaminantes del ambiente. Dependiendo
del combustible utilizado se generan gases, algunos de los cuales son considerados toxicos.
Las cenizas contienen generalmente alguna proporcion de mondxido de carbono o de
particulas de carbdén no quemado que escapan del hogar en este estado. Por esta razdn son
instalados los separadores ciclénicos que tienen como principio de operacion, la accion de
lafuerza centrifuga sobre las particulas solidas o de un contaminante gaseoso en movimiento
en un flujo en rotacion o rotatorio mediante el lavado del mismo con agua, que enlamayoria
de los casos es atomizada para formar pequefias gotas.

Estos separadores, generad mente, estan localizados antes de los ventiladores detiro
inducido. Esto permite evitar el intenso desgaste erosivo por laaccion de la cenizavolétil en
las paetas de los mismos. A pesar de que los separadores operan a presiones negativas,
debido alas imperfecciones en los sellos y uniones soldadas, se presentan infiltraciones de
are que afectan considerablemente su rendimiento. La eevacion de la temperatura de los
gases de combustiéon a su salida, es un indicativo de la pérdida de rendimiento.

2.4.10.3. Valvulas de seguridad y de alivio

Es un dispositivo de alivio de presion y se utiliza paraimpedir que en lacaldera se
desarrollen presiones de vapor excesivas, diriéndose automaticamente a una presion
determinada y dejando escapar € vapor. El accionamiento debe ser de apertura rapida para
disminuir la presion inmediatamente.

Las vélvulas de seguridad en una caldera utilizadas como medida de proteccién
contraelevadas presiones se calibran en un 5% por arribade la presion de operacién normal.
Las valvulas de seguridad deberdn conectarse directamente a la caldera sin vévulas
intermedias de ningun tipo. Una tuberia de descarga apropiada es tan esencial para la
seguridad de los trabagjadores de la planta como la valvula de seguridad lo es para la
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seguridad de la caldera. De este modo, es esencial que el didmetro de latuberiade descarga
seq, igua a delasalida de la valvula de seguridad. Una linea més larga sin aumento de su
diametro producird un retroceso en la presion por causa de la pérdida de carga por
rozamiento en la estrecha tuberia y podria producir una vibracion seria en la valvula de
seguridad. Asimismo, todo codo de 90° deberia evitarse.

El cédigo de la ASME (2000), recomienda:
e Lacaderadebe tener al menos una vélvula de seguridad.

e Para cadderas con aeas de calentamiento de agua mayores de 50 m?, se
recomienda tener dos 0 mas valvulas.

e Si seingalan una o mas valvulas, estas deben ser de la misma capacidad.

o El sobrecalentador debe tener el minimo de valvulas de seguridad.

24.10.4. Interruptoresdebgo nivel

Las calderas modernas de operacion automatica tienen que estar equipadas con un
interruptor de bgjo nivel de agua, €l cua impide el funcionamiento del quemador, mientras
no haya suficiente nivel de agua en la caldera. Con € interruptor que puede ser instalado
dentro de la columna de agua o dentro de la caldera misma, puede incluirse un interruptor
de alarma.

2.4.10.5. Indicadoresde nivel de agua

Todas las calderas estan equipadas con indicadores de nivel de agua, que permite
la observacion visua de la cantidad de agua que contiene la caldera. El disefio de éstos
indicadores depende de la presion a la que se les somete. Estan dotados de valvulas de
obstruccion y de drenado.

Para la medida de nivel de la caldera se cuenta con tres dispositivos para la
comprobacion, esto se debe a que el agua liquida es un punto critico para el trabajo de la
unidad, y se requiere de una medicién exacta, por tanto consta de:

e Medidores de nivel visual: colocados en los extremos dd calderin superior de la
cadera. Para la revision del nivel, el operador tiene que observar el medidor
fisicamente.

e Comprobacioén de niveles desde unapantalla: este esun medidor de nivel electronico
de presion diferencial que funciona por medio de una celda de nivel ingtalada en €
calderin superior de la caldera, el cual censa continuamente el nivel y trasfiere esta
informacion a monitores remotos.

e Comprobacién de nivel por medio de luces: este es un medidor eléctrico, en € cual
se tiene 5 luces piloto o posiciones, donde cada posiciéon o nivel esta previamente
calibrado y representa el nivel real de aguaen lacaldera.

2.4.10.6. Sopladoresde hollin

Durante € funcionamiento de la caldera, se depositan sobre la tuberia hollin y
ceniza, las cuales son sustancias que actan como aidantes térmicos que reducen la
transferencia de calor, por 1o que e rendimiento de la caldera disminuye a medida que crece
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su espesor. Adi, los sopladores de hollin estan instdados en la caldera y situados de manera
que todas las superficies de transferencia de calor sometidas a la acumulacion de hollin
puedan limpiarse con chorros de vapor y eliminar € hollin de la caldera, por medio de la
chimenea. Los sopladores de hollin se emplean sobre todo en las superficies de conveccion
(Sobrecalentadores, recaentadores, economizadores y precaentadores de aire).

2.5. Consruccion de caldera

En los afios 20, cuando no existia ninglin criterio a la hora de disefiar calderas y
recipientes a presion, la American Society of Mechanical Engineers (ASME) comenzé a
crear codigos para utilizar en el disefio y control de los recipientes que trabajan a presion.

La mayor parte de las calderas industrides y energéticas se disefian de acuerdo con
la Seccion | del Codigo ASME para Calderas y Recipientes a Presion, Calderas Energéticas
(calderas para plantas de produccion de energia eléctrica). Las especificaciones se listan en
la Seccion I, que comprende (ASME, 2000):

e Parte A: Materiales férreos.
e Parte B: Materiales no férreos.

e Parte C: Figuran las especificaciones para los materiales aptos para soldadura, como
varillas de soldar, eectrodos, metales de aportacion, etc.

e Parte D: Figuran los valores admisibles para las solicitaciones de disefio.

25.1. Materialesutilizados en fabricacion de calderas

El Anexo C muestra agunas especificaciones de materiales comunes para partes a
presion utilizados en calderas, las propiedades minimas exigibles, las temperaturas maximas
recomendadas para el servicio y las aplicaciones sugeridas (ASME, 2000).

2.5.1.1. Cadera, paredes hogar, zonas de conveccion y economizadores

Las superficies de caldera, paredes de aguadel hogar y del cerramiento del paso de
conveccion, se construyen generalmente con tubos de acero a C, aceros (C-Mo) y acero
(0.5Cr + 0.5Mo0), con costura soldada por resistencia eléctrica, y sin costura.

Los tubos que tienen costura soldada por resistencia eléctrica son habituales en las
aplicaciones muy criticas de las calderas de recuperacion de caor en procesos de laindustria
papelera, en los que una fuga de agua implica siempre explosiones, derivadas del contacto
entre el agua'y el material fundido.

Los aceros adtos en C y los de (C-Mo) se usan en los pisos y partes atas del hogar,
en las superficies de cerramiento de la zona de conveccion y en los economizadores.

2.5.1.2. Sobrecaentadoresy recalentadores

Dado que las temperaturas maximas en las partes a presién se presentan en €l
sobrecalentador y en el recalentador, estos componentes deben estar fabricados con
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materiales que tengan propiedades y resistencia ala corrosion a dtas temperaturas. El acero
al C es un material econdmico y adecuado para temperaturas del metal que no excedan de
454°C + 510°C, dependiendo también de la presién. Por encima de estos valores, se precisan
aceros aleados y aceros inoxidables, ya que los aceros a C tienen baja resistencia a la
oxidacion y menores tensiones admisibles.

En la construccién de sobrecalentadores se utilizan aceros aleados con dos 0 mas elementos:

e Losacerosde baja aeacion, como el acero d Cy el (C-Mo), se pueden emplear en
las secciones de entrada.

e Los aceros (Cr-Mo) de media o bagja aleacion se usan en las secciones de sdlida, en
las que se incrementan | as temperaturas del metal y del vapor.

e Los tubos de acero inoxidable se emplean en las secciones més calientes de
sobrecalentador, aunque ya comienzan a sustituirse por €l acero (9Cr + 1Mo + V),
gue es un materia ferritico de alta resistencia que se desarroll6 inicialmente para
componentes de los reactores rgpidos reproductores y que se ha aplicado en calderas
gue gueman combustibles fésiles, por su altares stenciay excelente tenacidad.

2.5.1.3. Colectoresy tuberias

L as especificaciones de lamayoriade materia es que se utilizan normalmente, estan
dentro del Anexo C. Los componentes de colectores y tuberias no se ubican dentro del flujo
de gases por lo que no estan calentados por éstos directamente. De ahi que €l parametro de
disefio, salvo la resistencia mecénica, sea la resistencia a la oxidacion por € vapor. Para
evitar la grafitizacion en €l exterior del generador de vapor, los aceros a C no se emplean
por encima de los 427°C.

Los aceros a (C-Mo) se limitan a aplicaciones de tamafio pequefio, didmetros
menores de 10.75" (273 mm), y por debajo de 468°C. La deacion (9Cr + 1Mo + Va) esta
sustituyendo al acero (2.5Cr + 1IMo0) en los colectores de salida de sobrecaentadores; este
material no opera en la mayoria de los componentes de calderas, dentro del campo de
fluencia, incluso para temperaturas de disefio comprendidas entre 538°C + 566°C. Esta
circunstanciay su €l evadares stencia conducen acomponentes mas del gados, que son menos
susceptibles defallos provocados por lafatiga! de fluencia observadaen antiguos colectores
fabricados con el (1.5Cr + 1.5Mo + Si) y con el (2.5Cr + 1Mo). El empleo de conexionesde
salida forjadas, en lugar de soldadas, reduce posibles fallos de estas grandes conexiones
tubulares.

25.1.4. Caderines

En lafabricacion de calderines se utilizael acero d C. Para calderines con paredes
gruesas mayores a 4" (101.6 mm) se emplea € acero de grano fino SA-299, con una
resistenciaalatraccion de 517.1 M Pa, idoneo para alcanzar una buena tenacidad.

En paredes de menor espesor entre 1.5" y 4", se utiliza el SA-516-Gr70 con grano
fino y resistencia a la traccion de 482.7 MPa. En carcasas delgadas se usa €l acero fundido
de grano grueso SA-515-Gr79.

11 Fenémeno por € cual larotura de los maeriales bajo cargas dinamicas ciclicas se produce més fécilmente
gue con cargas estéticas.
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25.2. Factoresde seleccion

Unavez elegido el materia delostubosmediante el Anexo C (tabla C1), es necesario
determinar €l espesor minimo de la pared tubular. Para esto se utiliza las tablas ubicadas en
el Anexo C (tabla C2) que muestran las tensiones admisibles para una serie de tubos sin
costura. Con estas tablas, utilizando el material que se ha seleccionado y latemperaturaala
que esta sometido se encuentra € esfuerzo maximo admisible segin la norma ASME.
Teniendo d esfuerzo y lapresion interior, se selecciona un diametro exterior de tubo y con
estostres factores se gplicalaecuacion (2.1) paraencontrar el espesor y por consecuencia el
diametro interior.

_ Pyd
% = 20+ Pd

+0.005d,
(21)
Donde:
x,: Espesor delapared tubular [m]
P4: Presion de disefio [MP4]
dy: Didmetro exterior del tubo [m]
o : Tension admisible del tubo [M Pa]

En caso ya se tenga un tubo determinado se sigue el procedimiento inverso, es decir,
con € didametro externo, el espesor y la presion de disefio se obtiene el esfuerzo admisible,
por medio de la (2.2) propuesta por ASME (2000). Con este esfuerzo y la temperatura,
utilizando el Anexo C, se puede degir el materia autilizar.

_ Pad, Pq
7T 2x,—001d, 2
(2.2)



CAPITULO LI

Balance de masa y ener gia de una caldera acuotubular

3.1. Introduccion

En este capitulo se describe @ procedimiento para determinar la eficiencia energética
de una caldera bagacera. Para € desarrollo del procedimiento se asumen algunas hip6tesis
sgnificativas:

e El generador de vapor se consdera un sistema termodinamico abierto de flujo
estacionario cuya superficie de control indicaen lafigura 3.1.
e Losgases de combustion se comportan como una mezcla de gases ideales.

e Losflujos queintervienen en la caldera se muestran en figura 3.1.

Figura3.1. Sistema termodinamico

Fuente: Elaboracién propia
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Para la realizacion de los célculos expuestos por la siguiente metodologia se tienen
los siguientes datos iniciales de disefio:

1h,: Capacidad de generacion de vapor de lacadera[kg/ h]

T,s: Temperaturade salida de vapor generado [K]

P,,: Presion de salida de vapor generado [kPa]

T,,a: Temperatura de entrada de agua de alimentacion [K]

T,p: Temperaturadel ambiente o de entradadel aire primario [K]

P’: Presion atmosférica o de entradadel aire primario [atm]

@: Humedad relativa presente en €l aire atmosférico [%]

W: Humedad presente en € bagazo [kg de agualkg de bagazo humedo]
C: Ceniza presente en el bagazo en base seca [kg de ceniza/kg de bagazo seco]
T, n: Temperatura de salida de gases de combustion en chimenea [K]
T,r: Temperaturade referencia de cllculo de entalpias (298.15 K)

Xco. Fraccion volumétrica o molar de CO en gases de combustion en base seca [kmol CO /
kmol de gases de combustion secos)

e Exceso de aire en combustion.

3.2. Balancedemasa
3.2.1. Andlissdd aire

Para € presente gpartado se utiliza algunos conceptos expuestos por Cengel (2009)
respecto a las propiedades del aire himedo. Se considera €l aire seco en su composicién
esténdar, de la manera siguiente:

Tabla3.1. Composicion del aire estandar
Nombre Simbolo % en volumen
Oxigeno 0, 21
Nitrégeno N, 79

Fuente: Cengel (2009)

Para obtener mejores resultados, se considera la humedad del aire ambiente, por lo
consiguiente es necesario e conocimiento de la presion barométrica (P°) en atm, la
temperaturade bulbo seco (T,) en K y lahumedad relativalocal (9).

La presion de saturacion del vapor a la temperatura ambiente o de entrada del aire
en atm, se determina como:

Psatar,, | _ ,0.01 8 »
111(221.077) = (G, DE7416 - Tap);Fi(o.as —0.01T,,)

(3.1)
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Donde:

Fi =-741.9242
F, =—-29.7210
F; = —11.55286

F, = —0.8685635
Fs = 0.1094098
Fs = 0.439993

F, = 0.2520658
Fg = 00.05218684

Una vez calculada la presion de saturacion del agua se procede a hallar la presién
de vapor (P,) usando la humedad relativa local (@) mediante 1a (3.2).

l:)v = (bpsat@Tap [aIm]
(3.2
Una vez calculada la presion parcia del agua se procede a encontrar la relacion de

humedad representada en moles de vapor de agua por mol de aire seco como se muestra en
la(3.3).

P, kmol de vapor de agua
P’—p, kmol de aire seco

)_(vapor -

(3.3)

3.2.2. Andlisisdd bagazo

Cuando se habla de un tipo de bagazo se hace referencia a las caracteristicas como:
su composicion quimica € emental, aguella técnica aproximada, la granulométrica y la de
las cenizas, asi como €l poder calorifico.

Lahumedad del bagazo varia entre 48-52%; por esta razon, la composicion quimica
de un combustible se expresa en relacion a diferentes bases. En cdlculos de combustion se
utiliza la composicién en base himeda o de trabajo que se refiere ala composicion de 1 kg
de combustible que incluye la humedad a la cual es quemado (la cual es similar para las
variedades de cafia existentes utilizadas actualmente) y su contenido de ceniza.

Para el desarrollo del balance de masa, por comodidad de calculo se utilizara como
base el bagazo seco libre de ceniza. A partir de esto se plantea |as siguientes ecuaciones:

Mps = Mpy, — My — M (3.4
MW =Wx Mbh (35)
MC = C X (Mbh — W X Mbh) (36)

Donde

M;s: Masa molar de bagazo seco sin ceniza [kg de bagazo seco sin ceniza/ kmol de bagazo
Seco sin cenizal

My}, : Masa de bagazo hiimedo por kmol de bagazo seco sin ceniza [kg de bagazo himedo /
kmol de bagazo seco sin ceniza)
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My,: Humedad por kmol de bagazo seco sin ceniza [kg de agua /kmol de bagazo seco sin
ceniza

M¢: Masa de ceniza por kmol de bagazo seco sin ceniza [kg de ceniza / kmol de bagazo
Seco sin ceniza)

Para e andlisis energético, se consideré la composicion elemental en masa del
bagazo seco sin ceniza propuesta por Hugot (1986):

C = Carbono = 47%
H = Hidrégeno = 6.5%
O = Oxigeno = 44%
La férmula para el bagazo se determinara por andlisis de los pesos moleculares:
Cx Hy Oz
12.011X = 47 - X = 3.913
1.0079Y = 6.5 - Y = 65
16.000Z = 44 - 7Z = 2.75
Sustituyendo los valores en la formuladel bagazo para obtener una formula empirica:

C3.9131—16.502.75 (37)

A partir de la férmula empirica para €l bagazo hallada en (3.7) se halla el valor de
M;s mediante 1a (3.8).

Mps = 12.011 %X 3.913 + 1.00794 X 6.5 + 15.9994 x 2.75

My = 97.55 [kg bagazo seco sin ceniza/kmol bagazo seco sin ceniza]

(3.8)

Asimismo, apartir de (3.4), (3.5) y (3.6) setiene:
s kg bagazo humedo
Moh = Mps/(1 =W = Cx (1 =W)) kmol bagazo seco sin ceniza

(3.9)
Donde:
W: Humedad del combustible [kg de agua/ kg de bagazo hiimedo]
C: Ceniza presente por kilogramo de combustible [kg de ceniza/kg de bagazo seco]
3.2.3. Balance del agua-vapor
Se rige por la siguiente ecuacion:

m,, = m, (3.10)

Donde:

1h,, : Flujo mésico de agua de alimentacion [kg /h]
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m,: Flujo mésico de vapor de agua generado [kg /h]

3.2.4. Balance de masa en la combustion

Dentro del generador de vapor se lleva a cabo un proceso de combustion que se
puede expresar mediante ecuaciones quimicas, y donde se libera la energia necesaria para
la produccién de vapor.

Considerando que se generan como productos de la combustion los gases expuestos
en latabla 1.1, se vaaproceder aplantear las ecuaciones. El didxido de azufre se considera
cero debido a que su presencia es minimaen el combustible. Los gases se consideran como
una mezcla de gases ideales. Con edtas consideraciones, se sgue el siguiente
procedimiento de trabajo:

1. Se plantea la ecuacion quimica de combustion completa sin exceso de aire:
C3913H650275 + (02 + 3.76N3) — 3.913C0;, + 3.25H,0 4+ 15.65N,  (3.11)

Donde a, es el coeficiente de aire tedrico necesario para una combustion completay
seexpresaen kmol 0,/kmol bagazo seco libre de ceniza.

Desarrollando la ecuacion 3.11:
a, = 4.163

2. Se plantea la ecuacion de combustién completa teniendo en cuenta e exceso de aire
y su humedad.

La ecuaciéon quimica queda asi:
C3.913 H6.502.75 + ar(OZ + 376N2) + nVHZO i aCOZ + bHZO + C02 + dN2
(3.12)

Se determina el coeficiente de aire real en base a porcentge de exceso de airey a
valor de a, extraido de la ecuacion (3.11).

ar= a(1+e) (3.13)
Donde:
a,: Coeficiente de aire real [kmol O,/kmol bagazo seco sin ceniza]
e: Exceso deaire.

En primer lugar se analiza el coeficiente n, que representa el nimero de moles de
vapor de agua presente en el aire en kmol vapor/kmol bagazo seco libre de
ceniza. De la ecuacion (3.3) se obtiene la fraccion molar de vapor de agua Xyapor Y
se plantea:

N, = Ny X Xyapor (3.14)

Donde n, representa el nimero de moles de aire seco presente en la combustion en
kmol aire seco/kmol bagazo.
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Es necesario desarrollar la ecuacion (3.12) y hallar los coeficientes a, b, ¢, d. Se
obtienen las siguientes igualdades:

Balance del carbono: a = 3.913 (3.15)
Balance del hidrégeno: b = 3.25 + n, (3.16)
Balance del oxigeno: c=(2a, + 2.75+n, —b — 2a)/2 (3.17)

Balance del nitrégeno: d = 3.76a, (3.18)

Es necesario tener los efectos de una combustion incompleta en la reaccion, paralo
cual se plantea la ecuacion quimica (3.19) que representa la generacion de CO y
oxigeno a partir de la disociacion de dioxido de carbono.

2C0, - 2C0 + 0, (3.19)

Esto indica que por cada 2 moles de diéxido de carbono se forman 2 moles de
mondxido de carbono y un mol de oxigeno. Ahora, en la (3.20) se expresa los gases
generados en una combustion incompleta a partir de los gases en combustion
completa hallados en € apartado 2.

aCOZ + bHZO + COZ + sz g aiCOZ + biHZO + CiOZ + diNz + eiCO (320)
En base alos valores de a, b, ¢ y d halados en el apartado 2; y a la ecuacion (3.19)
Se generan | as siguientes igual dades:

e._m(d+a+c)
© (1-%c0/2)

(3.22)
a;=a-—e (3.22)
b;=b (3.23)
ci=c+e/2 (3.24)
di=d (3.25)

En las ecuaciones anteriores se tiene que los co€ficientes a;, b;, ¢;, d; y e; expresan el
ndmero de kmol generado de cada gas por kmol de combustible. Ademés X es la
fraccion molar o volumétrica de CO en los gases de combustion en base seca.

A partir de los resultados de apartado anterior, se hallaré la masa y el volumen de
gases de combustion generados por cada kg de combustible, que en este caso es €l
bagazo de cafia. Se necesita la masa molar del bagazo himedo My, obtenida de la
ecuacion (3.9). De este modo se tiene que:

CO = &;(Mco/Mpn) (3.26)

CO, = a;(Mco,/Mpp) (3.27)

H,0 = by(Mir,0/Myy) + W (3.28)
02 = ¢;(Mo,/Mpn) (3.29)

N; = di(MNz/Mbh) (3.30)
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Donde:

CO: Masade CO generada por cada kg de bagazo [kg CO/kg bagazo]
CO,: Masade CO, generada por cada kg de bagazo [kg CO,/kg bagazo]
H,0: Masade H, 0 generada por cada kg de bagazo [kg H,0/kg bagazo]
0,: Masade 0, generada por cada kg de bagazo [kg O, /kg bagazo]

N,: Masade N, generada por cada kg de bagazo [kg N, /kg bagazo]
Mco: Masamolar del CO [kg CO/kmol CO]

Mco,: Masamolar del CO, [kg CO,/kmol CO,]

My, o: Masamolar del H,0 [kg H,0/kmol H,0]

My,: Masamolar del 0, [kg 0,/kmol O,]

My,: Masamolar del N; [kg N,/kmol N,]

El siguiente paso es hdlar la masa total de gases de combustion tota (ecuacion
3.31) y en base seca (ecuacion 3.32):

Gy = CO + CO, + H,0 + 0, + N, (3.31)
GE, = CO + CO, + 0, + N, (3.32)

Donde G,, seexpresaen kg de gases de combustion/kg de bagazoy GE, en
kg gases de combustiéon secos/kg de bagazo.

Ahora se procede a calcular el volumen generado de los gases de combustion por
kg de bagazo, dividiendo las masas halladas anteriormente entre la respectiva
densidad de cada gas en condiciones normales:

[CO] = CO/pco (3.33)
[CO,) = CO,/pgy, (3.34)
[H20] = H,0/p,, , (3.35)
[02]= 02/pg, (3.36)
[N,]=Na2/py, (3.37)

Donde:

[CO]: Volumen de CO generado por cada kg de bagazo [ nm3 CO/kg bagazo]
[CO,]: Volumen de CO, generado por cada kg de bagazo [nm?3 CO,/kg bagazo]
[H,0]: Volumen de H,0 generado por cada kg de bagazo [nm3 H,0/kg bagazo]
[0,]: Volumen de O, generado por cada kg de bagazo [nm? 0,/kg bagazo]
[N,]: Volumen de N, generado por cada kg de bagazo [nm? N, /kg bagazo]

Ademés las densidades de los gases de combustion son determinadas para
condiciones normales'®.

13 Término que se suele utilizar habitualmente parala medicién de vol imenes de gases en muchos campos
delaciencia, como en Termodinamicay Quimica, correspondiéndose a unatemperaturade 0 °C (0 273.15
K) y aunapresion de 1 atm.
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Finalmente se halla el volumen total de gases de combustion generado (ecuacion
3.38) y & volumen seco (ecuacion 3.39):

G, = [CO] + [CO,] + [H,0] + [O0,] + [N,] (3.38)
GB = [CO] + [CO,] + [0,] + [N,] (3:39)
Donde G, se expresa en nm3 gases de combustion/kg de bagazo y GE en

nm?3 gases de combustién secos/kg de bagazo.

Finalmente, se determinan las relaciones aire/combustible tanto de masa como de
volumen. Para esto sera necesario utilizar términos hallados anteriormente como a,
(ecuacion 3.13), n, (ecuacion 3.14) y la masa molar del bagazo himedo
My (ecuacion 3.9):

_ ar(Moz + 376MN2) + nVMHZO

Bm Mpn
(3.40)
M M M
ar< % 4+3.76 NZ) +n, H,0
A = Po, Pn, Pu,0
v Mpn
(3.41)

De las ecuaciones anteriores se obtiene que A, Se expresa en
kg aire/kg de bagazo y A, ennm? aire/kg de bagazo.

3.3. Balancedeenergia

Se procede a calcular los niveles energéticos de cada uno de los flujos de materiay
energiade lacaldera.

3.3.1. Ecuacién de conservacion de la energia

Se plantea la ecuacion de conservacion de la energia para un sissema abierto
estacionario igualando flujos energia de entrada y salida:

Q + Qap +Q, =Q,+Q,+ Qrp +Q,, +Q, (3.42)
Donde:
Q,: Potenciatérmica por la combustion del bagazo [k]/h]
Qap : Potencia térmica con que entra d aire del ambiente [k]/h]
Q. : Potenciatérmica del bagazo entrante [k]/h]
Q,;: Potencia térmica debido a combustion incompleta [k] /h]
Q,,: Potencia térmica debido a ceniza [k]/h]
Qrp: Potencia térmica debido aradiacion externa [k]/h]

QCh : Potencia térmica debido a calor sensible con que se expulsan |os gases de combustion
alaamosfera [k]/h]



114

Qa: Potencia térmica neta aprovechable para generacion de vapor [K]/h]

Se define m, como € flujo masico de bagazo expresado en kg /h y se divide la
ecuacion (3.42) entre este obteniendo:

q; +q,, +q. = q, +4,+4,+4, *+q, (3.43)
Despejando la (3.43):
q,=9q; +9q,, +9. —(q;+9,+9q,+4d,) (3.44)
Expresando q,, en funcion de . y despejando:
Q_ +q,, +q.—(q,+9,+q,,+
r‘n_c =q; qap q. (qci d., qrp qch)
_ (3.45)
m, = %,
‘ qi +qap +qc _(qci+qcz+qrp+qch)
(3.46)

Donde cada elemento “q” esta expresado en k//kg de bagazo.
3.3.2. Calor aprovechable

La potencia térmica aprovechable es la potencia térmica final efectivaque se utiliza
paralageneracion de vapor y viene determinada por la siguiente ecuacion:

Q, =y (hyg — hyo) (347)
Donde:
hy,: Entalpiade aguade aimentacion a T,,, [kJ/kg]
h,,: Entalpiadel vapor de agua generado alasalidaaT,g Y Pyg [kIkg]
m,: Flujo de vapor generado [kg/h]

La entalpia del agua de alimentacion h,,, viene definida por la ecuacion (1.92),
mientras que la entalpia h,, es determinada mediante tablas (Anexo B). Ademas € flujo de

vapor i, esdato y viene dado por ecuacion (3.10).
3.3.3. Gananciasde energia

Son los diferentes aportes de energia al sistema termodindmico que favorecen la
generacion de vapor, entre los cuales el principal es € liberado durante la combustion del
bagazo. Son:

3.3.3.1. Energiapor unidad de masaliberada por lacombustion (q, )

Viene determinada por e poder calorifico del combustible (PCI), que en el caso
del bagazo de cafia de azlcar depende en gran medida de la humedad (W) con la que viene.
Asi setiene lasiguiente expresion:
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q, = PCI =[4250 — 4850W] x 4.1858 [k]/kg de bagazo humedo] (3.48)
Esta es una aproximacion del PCI del bagazo hecha por Hugot (1986).

3.3.3.2. Energiapor unidad de masa de aire entrante (qap )

Viene determinada por la ecuacion (3.49), la cua se basa en términos de la
relacion aire/combustible hallada anteriormente (ecuacion 3.40).

ar(MO + 376MN ) nVMH 0
qap = (Cpa< : Mbh : >+ va< Mbhz ) (Tap - Tref)

(3.49)
Donde:
Tap: Temperaturade entrada del aire primario [K]
T,er: Temperaturade referencia [K]
Cp,: Calor especifico apresion congtante del aire entrante [k]/kg°C]
Cp,: Calor especifico apresion constante del vapor de aguaen el aire [k]/kg°C]

Al ser bgas las temperaturas de entrada del aire se utilizan calores especificos
constantes a 300K, ademas de una temperatura de referencia T, de 298.15 K. La
expresion (3.49) queda asi:

My, +3.76M M
q, = (1.005 (ar( 0, N2)> +1.8723 (mD (Tap — 298.15)

Mph Mpn
(3.50)
También se sabe que q,, Seexpresaen kl/kg.
3.3.3.3. Energiapor unidad de masa del bagazo entrante (q,.)
Esta definida por la siguiente expresion:
q. = Cp, (Tp —298.15) [k]/kg de bagazo humedo] (3.51)

De la expresion anterior se tiene que Cp, es & calor especifico a presion constante

del bagazo expresado en kJ/kg°C y T, es la temperatura de entrada del bagazo en K. En
cuanto a Cp,, depende de la humedad del bagazo y viene determinado por la siguiente

aproximacion hecha por Hugot (1986):
Cp, = 4.1868 x (0.42 X (1 — W) + W) [k]/kg°C] (352)

3.3.4. Pérdidasdeenergia

3.3.4.1. Perdidapor calor sensible en gases de combustion (q,,)

Esta pérdida es la que representa el calor sensible que se pierde con los gases de
combustion cuando salen por la chimenea. Vienen determinadas por la siguiente expresion:
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d., = Gm(hg en — hg) [k] /kg de bagazo humedo] (3.53)

Donde G,, es la cantidad de gases de combustion por masa de combustible
expresada en kg de gases de combustion/ kg de bagazo, h, ., €s la entalpia de los

gases de combustion a la temperatura T, ., expresada en kj/kg y hg su entapia a la
temperaturade referencia T ..

El clculo de G, viene dado por la ecuacion (3.31) y de las entalpias por la
metodol ogia expresada en el apartado 1.2.5.3.

3.3.4.2. Perdidapor combustionincompleta(q,,)

Esta pérdida es consecuencia de la liberacion incompleta de la energia del
combustible. Esto se debe a la generacion de CO en vez de CO, durante la combustion,
debido aque la el primero libera menos energia.

Por este motivo depende directamente del volumen de CO generado representado
por [CQO] y es hallado en ecuacién (3.54) propuesta por Annaratone (1985):

q, = [CO] X 12644 [k]/kg de bagazo hiimedo] (3.59)

3.3.4.3. Perdidapor ceniza(q,,)

Son las pérdidas generadas por la cantidad de combustible que no se quema
Depende exclusivamente de la masa de ceniza C presente en el combustible en base secay
del poder calorifico inferior del combustible hallado enla (3.48):

q.,=CXxPCI [k]/kgde bagazo himedo] (3.55)

3.3.4.4. Pérdidapor radiacion (qrp)

Son las pérdidas producidas por la radiacion de calor hacia a exterior que rodea a
los grandes generadores de vapor. Estas tienen lugar en toda la superficie exterior de estos
y se asumird, a efectos de sencillez de cdculo, que € tota de ellas se produce en un equipo
individual. Depende del calor aprovechable del generador de vapor Qa hallado en (3.47) y
del poder cdorifico inferior del combustible PCI hallado en la (3.48), como propone
Annaratone (1985):

= ﬂ [k]/kg de bagazo huimedo]

qrp 0.4
a
(3 600

(3.56)

3.3.5. Rendimiento del sistema

Finalmente, los calculos anteriores se consolidan para hallar € rendimiento del
sistema termodindmico (ecuacion 3.57) y la capacidad de produccion de vapor (ecuacion
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3.58). Se utiliza para esto el flujo masico de bagazo () hallado en ecuacion (3.46),
mientras que m,, es dato de disefio.

__Q
(357)
RV/b = mv/mc (358)

Donde:

n,: Rendimiento global del generador de vapor [%0]

R, /»: Relacion de vapor producido por kg de bagazo [kg vapor/kg bagazo]



CAPITULO IV

M etodologia de disefio de caldera acuotubular

4.1. Datosy condiciones

4.1.1.

Tipo degenerador devapor

El procedimiento es valido para e dimensionamiento de generadores de vapor de

las siguientes caracteristicas:

Acuotubular

Circulacion natura

Tiro balanceado en lado de envolvente
Uso de bagazo de cafia como combustible

Monodrum (posee solo un calderin)

Asimismo cuenta con los siguientes equipos paralatransferencia de caor:

41.2.

Economizador

Evaporador convectivo

Pared de tubos gpantallada en camara de combustion
Sobrecalentador

Precalentador de aire de tipo recuperativo

Condiciones de generacion de vapor

Es necesario conocer |os siguientes parametros de disefio para poder llevar a cabo

el dimensionamiento:
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1h,: Capacidad de generacion de vapor de lacadera[kg/ h]

1h,.: Flujo mésico de combugtible (bagazo de cafa) [kg / h

T,g: Temperaturade salida del vapor generado [K]

P,,: Presion de sdida del vapor generado [kPe]

Twa: Temperatura de entradadel agua de alimentacion [K]

T,p: Temperaturadel ambiente o de entradadel aire primario [K]

T, pr2: Temperaturadel aire ala salida del precalentador primario [K]
T,er: Temperaturade referencia de cllculo de entalpias (298.15 K)

P..: Presién estimada en cdmara de combustion [mm H, 0]

Es conveniente recordar que € flujo mésico de bagazo m,. se ha determinado en la
ecuacion (3.42) cuando seredlizaba el andlisis energético del generador de vapor.

4.2. Generalidadesdd disefio
4.2.1. Descripcion basica del disefio

El disefio que se desarrollara sigue € esgquema de la figura 4.1 para una caldera
acuotubular bagacera. Asimismo, se utilizardn como referencia las ecuaciones expuestas
anteriormente en los capitulos| y 11 del presente trabajo.

En lafigura4.1l se observa que € calor liberado cuando se produce la combustion
del bagazo de caflay el aire en el hogar se transfiere mediante radiacion a las paredes de
agua. Los tubos que conforman estas paredes conectan los colectores inferiores con el
calderin superior y estan conformadas por |as paredes anterior, posterior y las laterales.

Parte dd calor liberado en la camara de combustién y transferido por radiacion de
la llama escapa por la ventana, siendo absorbido por una primera pantalla de tubos con
cierto espaciamiento ubicada en la ventana de salida de la camara 'y por el sobrecalentador.

Cuando los gases abandonan la camara de combustion, siguen una trayectoria a
través de diversos intercambiadores de calor, posibilitando la transferencia de calor
mediante conveccion y laradiacion que emiten estos gases (principamente el CO, y H,0).

Segln el disefio propuesto, al inicio los gases de combustion circulan a través de la
primera pantalla ubicada a la salida de la camara de combustion. Luego de esto, pasan
sucesivamente a través del sobrecalentador, la segunda pantalla de tubos, € evaporador
secundario en formade doble D y el economizador.

Cabe resaltar que para mayor eficiencia del disefio, se han de ubicar paredes de
agua laterales por las cuales circula agua en ebullicion en la trayectoria que siguen los
gases de combustion. Estas funcionardn en paralelo a los intercambiadores de calor
mencionados. Por Ultimo, se observa que los gases cruzan a través de un precalentador de
airey son expulsados al exterior por la chimenea.

Figura4.1. Esqguemade disefio de caldera acuotubular bagacera
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Fuente: Elaboracion propia

4.2.2. Requerimiento deenergiatérmica

Es necesario conocer la potencia térmica necesaria para €l intercambio de calor en
cada uno de los componentes. Esto depende de los requerimientos del vapor generado y del
agua de alimentacion del generador. Se admite que el agua realiza un proceso isobarico, ya
que las pérdidas de presion son, generalmente, bagas en los intercambiadores de calor. Se
usa € diagrama de entalpia vs temperatura (figura 4.2) para la presion de disefio de
generador (P4), que eslapresion del calderin de vapor que se define como:

_ P kP
=09 [kPa]

Py
(4.2
Enla(4.1) se asume un 10% de caida de presion en el sobrecalentador.
Para €l siguiente andlisis se definen las siguientes temperaturas:

Tw ec1: Temperaturadel agua alaentrada del economizador [K]
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Tw ec2: Temperaturadel agua ala salida del economizador [K]

Tw evi: T€EMperaturadel agua alaentrada del evaporador [K]

Ty ev2: Temperaturadel vapor ala salida del evaporador [K]

Ty sb1: TeMperaturadel vapor alaentradadel sobrecalentador [K]
Ty sb2: TeMperaturadel vapor ala salida del sobrecalentador [K]
T pr1: Temperaturadel aire alaentradadel precalentador [K]

Estas temperaturas se cal culan siguiendo las siguientes relaciones:

Tw ect = Twa (4.2)
Tw ez = Twevt (4.3)
Ty eva = Ty sb1 = Tsarpy (4.4)
Ty sp2 = Tyg (4.5)
Tapr1 = Tayp (4.6)

Donde Ts,@p, €S latemperatura de saturacion del agua ala presion de disefio en K.
Por otra parte, debe existir diferencia entre la temperatura de saturaciéon y la de salida del
agua del economizador, denominada punto de aproximacién, para evitar vaporizacion en el
economizador cuando aumenta € flujo mésico de bagazo con la caldera a bgja carga, de
este modo se cdcula la temperatura de entrada del agua en e evaporador tomando un
valor entre 40y 60 K inferior alade saturacion del vapor alapresion de disefio.

Figura4.2. CurvaT vsh de un proceso isobarico

4 Temperatura °C Punto critico

.--'=_F-'-_'T'-\._

/-' Fou, '~\ .l"l .'II
s .: -’-'-.."f |'I o
100 - i N K ' A\ In'l |
: B h : \ |I
’ r : 1 \

200 —

B : ra FA— 2 -
100 N ,."
/ e ‘ ‘ | Vapor
4 / N ; II,-' Sobrecalentado

- T T
L] 1500 Entalpia kJ/kg 3000

=
.
L

Fuente: Elaboracion propia

Habiendo calculado las temperaturas del agua/vapor, se determina la potencia
térmica necesaria en cada equipo mediante la diferencia de entalpias a la temperatura de
entrada y salida. Estas son tomadas de las tablas de propiedades para el agua saturada y
vapor de agua sobrecalentado (Anexo B). Asi se tiene las siguientes expresiones:
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Q.. = y(hy ecz =y ec1) (4.7)
Q., = My(hyevz — hw ev1) (4.8)
Qg, = my(hy_sb2 — hy_p1) (4.9)

Q. = 14 (ha pr2 = ha pr1) (4.10)

Donde m, es el flujo méasico de vapor de la caderay es un dato de disefio, y m, es
el flujo mésico de aire expresado en kg /h que se obtiene a partir de A,,, hallado en (3.36) y
dd flujo mésico de combustible .. Para hallar las entalpias del aire en (4.10) se utilizala
ecuacion (1.93). Ademés, de las expresiones anteriores s tiene que

hy ec1: Entalpiadel agua alaentrada del economizador [kKJKkg]

hy ezt Entalpiadel agua ala salidadel economizador [kJ/kg]

hy ev1: Entalpiadel aguaalaentrada del evaporador [kJ/kg]

hy ev2: Entalpiade salida del vapor de aguadel evaporador cuando x es 1 [kJ/kg]
h, s1: Entalpiade entrada del vapor de agua al sobrecalentador [kJ/kg]
h, sp2: Entalpiade salida del vapor de aguadel sobrecaentador [kJ/kg]
h, ,r1: Entalpiadel aire alaentradadel precalentador [kJ/kg]

h, ,r2: Entalpiadel aire ala salida del precalentador [kJ/kg]

Qec: Potencia térmica requerida por el economizador [kJ/h]

Qev: Potencia térmica requerida por el evaporador [kJ/h]

st: Potencia térmica requerida por el sobrecalentador [kJ/h]

Qpr: Potencia térmica requerida por el precalentador de aire [kJ/h]

Estos flujos de energia requeridos por el generador de vapor son suministrados de
dos formas: por accién de los gases de combustion (conveccion y radiacion emitida por €
CO, y H,0) y por laradiacion emitida por lallama. Setiene:

Qec = Qec_g (4.11)

Qev = Qp_r + Qppt_r + Qppt_g + Qsm_g + Qevs_g + Qplevs_g + Qplsb_g + Qplec_g
(4.12)
st = st_g+st_r (4.13)
Qpr = Qpr_g (4.19)

Donde

Q. _: Potenciatérmica suministrada por los gases de combustion al economizador [kJ/h]

ec_g’
Qp_r: Potencia térmica suministrada por la radiacion de la llama a las paredes de agua
[kJ/h]



123

Qppt_l‘
[kJ/h]

: Potencia térmica suministrada por la radiacion de la llama a la primera pantalla

Qupt g Potencia térmica suministrada por los gases de combustion a la primera pantalla

[KJ/h]

Qupt ¢ Potencia térmica suministrada por los gases de combustion a la segunda pantalla
[kJ/n]

Qevs_g: Potencia térmica suministrada por los gases de combustion a evaporador
secundario [kJ/h]

Quish g Potencia térmica suministrada por los gases de combustion a la pared lateral

paraelaal sobrecaentador [kJ/h]

Qplevs_g: Potencia térmica suministrada por los gases de combustion a la pared lateral

paraelaal evaporador secundario [kJ/h]

Qulec g Potencia térmica suministrada por los gases de combustion a la pared lateral

paraelaal economizador [kJ/h]

Qup o Potencia térmica suministrada por |os gases de combustion a sobrecalentador [kJ/h]

Qq, : Potencia térmica suministrada por laradiacion de lallamaal sobrecalentador [kJ/h]

Qg Potencia térmica suministrada por los gases de combustion a precaentador [kJ/h]

4.3. Disefio dela camara de combustion
4.3.1. Balancedeenergia

Dado que la transferencia de cdor en esta zona se da principamente a través de
radiacion de la llama, €l estudio de las ecuaciones referidas a ésta permitira realizar el
balance de energia del hogar y determinar la temperatura de los gases de combustion a la
salida de esta zona. Por este motivo, se utiliza varios conceptos tratados en € apartado
1.24.1.

Paso 1

Se calcula el calor introducido en el hogar durante la combustion por kilogramo de
combustible representado por H'; y que viene determinado por la expresion (1.74).

Paso 2

Mediante la expresion (1.75) se calcula la entalpia de los gases de combustion a la
temperatura de llama adiabatica representada por h,q4. Asi, se hallalatemperatura de llama
adiabédtica T,q a partir de esta entalpia utilizando € procedimiento iterativo descrito en el
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Anexo A. Ademas se calcula € calor introducido en el hogar por cada kg de gases de
combustion h, mediante (1.76).

Paso 3

Se resuelve la ecuacion (1.81) que tiene como incognita la temperatura absoluta de
los gases de combustion a la salida del hogar T, utilizando un procedimiento iterativo,
similar al realizado en el Anexo A. De este modo, se plantea la siguiente ecuacion:

Tsc—j2 Tsc—j3 sc—j
f(Tsc—j) = Tsc—j Z A)Tl + Z Bi)Tl + Z Ciil +

€S M
x 1078 g[TSC = T,*] — haaM,

rnc

X, +5.67

(4.15)

Derivando la expresion (4.15) se obtiene:

f(Tse—j) = ZAX1+TSC]ZBXI+TSC] ZCX1+TSC] ZDXI +22.68

€S M,
x 1078 —-ET *
mch

(4.16)

Finalmente, consolidando las ecuaciones (4.15) y (4.16) con la expresion de
Newton Raphson (Ecuacion 4.11), se obtiene:

f(Tsc—j)
B I I GV

(4.17)

La expresion (4.17) es la ecuacion recursiva dd método iterativo. Se puede tomar
como Ts._o un valor aproximado entre 1000 y 1500 K que garantiza una répida
convergencia. Es importante indicar que para resolver (4.17) se debe asumir un valor para
la superficie de transferencia de calor S..

Posteriormente, se debe hallar la entalpia de los gases de combustion a la salida del
hogar h, . a partir de T y utilizando €l procedimiento explicado en el apartado 1.2.5.3.

Estatemperatura servira como base para poder disefiar los componentes de transferencia de
calor existentes aguas abgo.

Paso 4

Se cdcula la potencia térmica que se irradia en la cdmara de combustion Q,
mediante la ecuacion (1.80). El valor de S.. se asume tomando como criterio el porcentaje
gue representa Qr respecto a calor introducido en la cdmara de combustion por unidad de

tiempo, representado mediante Q . Asi setiene:
Q. x36
% = T x 100

(4.18)
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Es conveniente recordar que una parte de este caor irradiado no es absorbido por
las paredes de agua, de manera que escapa por la ventana de salida de la cAmara de
combustion siendo absorbido por la primera pantallay el sobrecalentador.

Paso 5

El valor de Q,,,, se debe confrontar para varios valores de S, repitiendo €l paso 3y

4 sucesivamente. Su valor final sera el punto donde el aumento del érea de transferencia de
calor no representa un cambio significativo en Q ,,, por lo que ya no resulta econémico y

eficiente.

r%

4.3.2. Dimensionamiento

En este apartado se desarrollara el dimensionamiento del hogar utilizando
consideraciones especificas para estos tipos de generadores de vapor y el tipo de
combustible utilizado (Bagazo de cafia). Para esto, se tiene como punto de partida que las
paredes de agua estdn conformadas por tubos aeteados. Se plantea e siguiente
procedimiento:

Paso 1

Se calcula la temperatura media absoluta de los gases en la camara de combustion
(T¢.) mediante la S guiente expresion:
_ Tad + Tsc
cc — 2
(4.19)
Paso 2

Partiendo de los valores de T.. y la presion en la camara de combustion P, se
calcula e volumen de gases de combustion por kilogramo de bagazo V, . expresado en

m3/kg. De este modo, se plantea la siguiente expresion vélida para gases idedles:
Tec P°
Vg_cc = vg_n Fp_cc
(4.20)
En la (4.20) setiene que V, , es el volumen de gases de combustion por kilogramo

de bagazo a lapresion P° y la temperatura T° (condiciones normales). Sus valores son de
10339 mmH, 0 y 273.15 K, respectivamente.

Ademés, e valor de P.. se debe estimar de modo aproximado, segin € tipo de
cadera que se va a disefiar. Para este tipo de calderas se suele asumir e valor de 10
mmH, 0 por debgo de lapresion atmosférica

Paso 3

A partir dela (4.21), se halla el flujo volumétrico de los gases de combustion en el
hogar V, .. expresado enm?/s. Setiene:
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m,

Vg_cc = vg_ccm

(4.21)

Donde m, es € flujo masco de combustible hallado en la ecuacion 3.42 y
expresadoenkg/h.

Paso 4

Se calcula el area de la seccion transversal de la camara de combustion (S ¢),
partiendo de la ecuacion de la continuidad aplicada an_cc- De este modo, se tiene que:

Vg cc = Wg e X St e (4.22)

Dondew, .. eslavelocidad de los gases en el hogar expresada en m/s y se asume,
que para calderas bagaceras suele ostilar entre 6 y 7 m/s Optimamente. Ordenando la (4.22)
Se obtiene:

(4.23)
Paso 5

Tomando como referenciael valor de la superficie de transferenciade calor S.. y €
de la seccion transversal de la camara de combustion S; .., Se procede a dimensionar la
camara de combustion segun lafigura4.3.

Lo siguiente es elegir un valor parals en base a nimero de quemadores utilizados,
el espacio que ocupa cada uno y su disposicion en la pared frontal. De este modo se puede
hallar lalongitud transversal 1:

_ St_cc
I, = I

(4.24)

Teniendo en cuenta que € valor de S.. es igual a la superficie proyectada de las

paredes de tubos en € caso de tubos aeteados y la figura 4.3, se plantea la siguiente
ecuacion para determinar la altura de la cdmara de combustion 1;;:

— Scc - (1 - ec)lflt
(1 —e)le+ 21 + (1 — ele + eyl (g, /€)

Iy
(4.25)
Donde:
e.: Fraccion de espacio ocupado por los colectores en la pared superior
eq: Fraccion de espacio ocupado por los quemadores en la pared frontal
e,: Fraccion de espacio ocupado por la ventana de paso en la pared posterior
&,: Emisividad delallamaen laventana [Ad.]

€: Emisividad de lallama en la camara de combustion [Ad.]
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En la (4.25) se tiene en cuenta que laemisividad en la ventana variarespecto ala
emisividad en € resto de la cAmara de combustion. Para €, se puede tomar con gran
aproximacion € valor 0.2.

En cuanto a didmetro y al espaciamiento de los tubos que conforman las paredes
de agua, se siguen las consideraciones expuestas en €l apartado 2.4.1.2. AsSmismo para
elegir el material y el espesor de los tubos se hace uso del apartado 2.5.2.

Figura4.3. Dimensiones de paredes de agua en camara de combustion

Espacio para
_Qms colectores
Pared | | | Pared Ventana de
frontal lateral paso
[

o

Iy

e

Ubicacion de Pared
quemadores posterior
3
g,

Fuente: Elaboracién propia

4.4. Disefio de superficies deintercambio de calor

44.1. Primera pantalla

En @ disefio de esta caldera, los gases de combusgtion que salen del hogar pasan en
primer lugar através de una pantalla de tubos a través de los cuales circula agua en proceso
de vaporizacion; estos tubos controlan la radiacion que llega a los tubos que conforman el
sobrecalentador.
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Segun el esqguema de disefio expuesto en la figura 4.1, las prolongaciones de los
tubos que configuran la pared posterior de la cAmara de combustion forman, a dividirse de
maneraintercalada, la pantalla de salida del hogar y una segunda pantalla de tubos ubicada
luego del sobrecalentador.

En este punto, dado que las dimensiones de la pantalla de salida vienen
determinadas por las dimensiones de |a ventana halladas en el apartado 4.4.2, lo importante
es determinar el calor total transferido a esta. La pantalla de salida recibe calor mediante
radiacion directa lallama del hogar, conveccion y radiacion intertubular de los gases hacia
los tubos de la pantalla.

Asi, se plantea el siguiente procedimiento iterativo:

Paso 1

Se calcula la radiaciéon del hogar hacia la primera pantalla representada Qppt_r y

expresada en kJ /h. Por lo tanto, primero es necesario cacular laradiacion hacia la ventana
de salida representada por Q,. El calor radiante transmitido del hogar a la ventana por
unidad de tiempo expresado en kJ/h viene dado por la ecuacion (1.80) aplicada a este

caso, de modo que se tiene:
T\ (T
100 100

Donde g, eslaemisividad en la ventana igual a 0.2, como ya se habia mencionado
antes. También se tiene que T, es la temperatura de los gases a la salida de la cdmara de
combustion expresada en K, T, latemperaturade pared de los tubos de la pantalla asumida
inicialmente como la temperatura de saturacion T,@p, Y €Xpresadaen K. Por Ultimo, S, es
el &ea proyectada de la ventana de salida expresada en m? y que viene dada por la
siguiente expresion:

Q, =3.6%5.67¢,S,

(4.26)

S, = el (4.27)
Donde losvaloresdee,, I; y I;, han sido determinados en el apartado 4.4.2.
Ademés setiene que:
Q, = Qe+ Q. (4.28)
Qupt r = EpptQ, (4.29)
Donde:

Q.. .. Potenciatérmica suministrada por laradiacion de lallamaal sobrecalentador [kJ/h]

sb_r-

Ademas se tiene que E ;. es un factor de eficiencia del area de la primera pantalla
determinado por lafigura1.13.

Paso 2
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En este paso se empieza el procedimiento para calcular € calor transmitido a la

pantalla por accion de los gases Qppt_g expresado en kj /h.

Para empezar se halla la diferencia de temperaturas logaritmica media para la
primera pantallatomando como base ecuacion (1.98). Se tiene:

At _ Tg ppt1 — Tg ppt2
ml_ppt — T —T
g_pptl sat@Pgy
Tg_pptz - Tsat@Pd

(4.30)
Donde:
Tq ppr1: TeMperaturade los gases de combustion ala entrada de la pantalla [K]
Tq pptz2: TEMperatura de los gases de combustion ala salida de la pantalla [K]

Para desarrollar la (4.30) setiene que T, 1 €Sigual alatemperaturade los gases a
la salida de la camara de combustion Ty, . El valor de T, ;2 €n la primera iteracion se
asume como Ty, disminuido en 50 K.

Paso 3

Se calcula las temperaturas medias, de pared y de pdicula, correspondientes a los
fluidos queintervienen en € intercambio de calor en la pantalla.

Para hallar las temperaturas medias aproximadas del intercambiador se utiliza la
ecuacion (1.99), asi setiene:

Tv_pptm = Tsat@Pd (431)

Tg_pptl - Tg_pptZ

Tg_pptm -

In Tg_pptl
Tg_pptZ

(4.32)
Donde:
Ty _pptm: TEMperaturamediadel vapor en la primera pantalla [K]

Tg ppem: TEMperatura mediade los gases en la primera pantalla [K]

También es importante hallar la temperatura de pelicula de los gases de combustion
Tq pptr» €Xpresada en K, que se toma como referencia para el caculo de su coeficiente

convectivo. Viene dada por la (4.33).

— Tg_pptm + Tg_pptp

Tg_pptf - 2

(4.33)

Donde Ty pprp €S 1a temperatura de la pared del tubo en el lado de los gases

expresada en K. Su vaor final resulta del proceso iterativo, pero para la primeraiteracion
se asume como igua a Tsyep,- Para el caso de latemperaturade pared en el lado del vapor

Ty _pptp S @sume el mismo valor inicial.
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Paso 4

Se dimensiona y determina la configuracion del arreglo de tubos en la primera
pantalla. El didmetro, espesor de los tubos y dimensiones de la ventana ya se han
determinado en la seccion 4.3.2. Ademés, se tiene que el espaciamiento transversal de los
tubos s; es el doble respecto a utilizado en las paredes de agua Con todo esto, queda
determinar € nimero de tubos n;:

n
t St

(4.34)
Donde:
l: Ancho del generador de vapor [m]
s.. Espaciamiento transversal de los tubos [m]
dy: Didmetro exterior de los tubos [m]

En lafigura 4.4 se muestra un esquema de la disposicion del arreglo de tubos de la
primera pantalla.

Figura4.4. Disposicion del arreglo de tubos de la primera pantalla

D,
|

St de
Fuente: Elaboracion propia

También es importante determinar la velocidad mésica de los gases de combustion
en lapantala G, expresadaen kg/m?s, lacual viene dada por:

Mg

Gg = 360045 ppt

(4.35)

Donde:
rh,: Flujo mésico de los gases de combustion en e generador de vapor [kg/h]

Apg ppt- Area de paso de los gases de combustion en la primera pantalla [m?]
Para hallar Apg e Setiene laexpresion (4.36).
Apg ppt = eyl (I — ndg) (4.36)

Donde 1, es laalturadel generador de vapor expresadaen m y e, eslafraccion de
espacio ocupado por la ventana de paso en la pared posterior.
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Paso 5

Se halla el coeficiente convectivo de los gases de combustion que circulan por €
exterior de lostubos de pantalla. Para esto se utiliza los conceptos del apartado 1.2.3.2.

Asimismo, mediante el apartado 1.2.4.2 se halla €l coeficiente que proviene de la
radiacion intertubular de los gases de combustion hacia los tubos. Por consiguiente, en la
primera iteracion se asume como temperatura de pared € valor de la temperatura de
saturacion Tsat@Pd-

Mediante la ecuacion (1.87) se obtiene el coeficiente de transferencia de calor total
perteneciente a los gases de combustion representado por .

Paso 6

Utilizando la ecuacion (1.36), se calcula el coeficiente global de transferencia de
calor U, para la pantala de salida. Dado que por € interior de los tubos circula agua en
ebullicion, se toma como coeficiente de transferencia de la mezcla agual/vapor €l valor de
12000 W/m?K.

Paso 7

Se calcula el calor transmitido por conveccion y radiacion intertubular hacia los

tubos, gque viene representado por Qppt_g, mediante la ecuacion de disefio (1.97). Por lo

tanto, primero es necesario determinar la superficie de transferencia de calor de la primera
pantalla S, expresadaen m?, dada por:

Sppt = Teylynedy (4.37)
Paso 8

Se plantea el balance de energia para la primera pantalla entre |a energia absorbida
por los tubos de la pantalla y la energia perdida por los gases en su paso a través de la
misma. Asi setiene:

Qppt_g = tig(hg ppe1 — hg pptz)
(4.38)

Qppt = Qppt_g + Qppt_r (4.39)
Donde:

Qupt ¢ Potencia térmica suministrada por |os gases de combustion ala primera pantalla

[kI/h]

Qppt: Potencia térmica total absorbida por la primera pantalla [kJ/h]

hg ppe1 - Entalpia de los gases ala entrada de la primera pantalla [kJkg]
h, ,pe2: Entalpia de sdidade los gases ala primera pantalla [kJkg]

Se conoce €l valor de h, ,,; dado que es la entalpia de los gases a la temperatura

de salida de la camara de combustion T,.. Teniendo en cuenta lo anterior, se utiliza la
(4.38) paracalcular hg ;.
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Asimismo se halla la temperatura recalculada de los gases correspondiente a esta
entalpia que se va a utilizar en la segundaiteracion, representada por Ty ppe2(2), Mediante el
procedimiento iterativo tratado en el Anexo A. Esta temperatura habia sdo asumida
anteriormente en el paso 2.

Paso 9
Se calcula la caida de presén en € lado de los gases Ap, o expresada en
mm H,0, paralo cua se utilizan los conceptos del apartado 1.3.2. Se tiene:
2
P Wg
Ap, o = 0.102f4£:N 5
(4.40)

Donde f; y f, son factores determinados mediante las figuras 1.22 y 1.23, N es €
numero de filas atravesadas por |os gases (para este caso es 1), pg €S la densidad media de

los gases en |la pantalla expresada en kg /m?® y w, es lavelocidad media de los gases en la
pantalla expresadaen m/s.

El valor de P, S8 halla mediante la siguiente expresion:

0
o =p° Pgpptm T

(4.41)
Donde P, ,:m €S la presion media de los gases en la pantalla expresada en mm H, 0
y pg es ladensidad de los gases en condiciones normales expresada en kg/m3. Ademés P°

y T’son la presién y temperatura en condiciones normales ( 10339 mm H,0 y 273.15 K).
Para la primera iteracion se asume un valor de P, .y, igual ala presion de los gases en la
cémara de combustion P, que también es la presion de los gases a la entrada de |la pantalla
(estimada en 10329 mm H, 0 segln lo expuesto en el apartado 2.2.4.3).

Ademés setiene que w, se calculaa partir de:

Wg:—
8

(4.42)

Una vez hallado Ap se calcula la presion de los gases a la salida de la pantalla

Py o2 Mediante:

g ppt’

Py ppiz = Pec = AD, ., (4.43)

Con esto concluye la primeraiteracion.
Paso 10

Se redliza la segunda iteracion. Por |o tanto, primero se recalcula el paso 2 usando
la temperatura Ty ,pi2(2) hallada en €l paso 8. Con esta temperatura también se recalcula

paso 3. Al recalcular este paso en esta iteracion es importante hallar nuevas temperaturas
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de pared tanto para el lado de los gases como parael lado de la mezcla agua/vapor. Esto se
logra mediante las siguientes expresiones:

Uo(l) (Tg_pptm(Z) - Tv_pptm(Z))

Tg pptp2) = Ty pptm(2) —

Xg(1)
(4.44)
d
Uo(l) E(i) (Tg_pptm(Z) - Tv_pptm(Z))
Ty pptp(2) = Tvpptm(z) + x,
(4.45)

Con estos nuevos valores de temperaturas media, de pared y de pelicula se recalcula
los pasos 5, 6, 7 y 8. El paso 9 también se recalcula teniendo en cuenta Ty ppimz) Y
Py pim(2) que viene dado por:
Ap

_ppt(1
l:)g_pttm(Z) = l:)cc - g;p Q)

(4.46)
Paso 11

Las siguientes iteraciones contintian con el procedimiento que se explica en el paso
10 hasta que se logre la convergencia de los valores, principalmente del calor total
absorbido por los tubos Qppt y de la temperatura de los gases a la salida de la pantalla

Tg_pptZ :

4.4.2. Sobrecalentador

Luego de pasar a través de la primera pantalla, los gases de combustion se cruzan
con dos intercambiadores de calor en paralelo: El sobrecaentador y las paredes de tubos
laterales que sellan esa zona. Teniendo en cuenta esto, se plantea el procedimiento iterativo
respectivo.

Paso 1

Primero es necesario determinar el flujo de calor absorbido por las paredes de tubos
que sdlan la trayectoria de los gases de combustion hacia la chimenea. Este calor se
transfiere exclusivamente debido a la accion de los gases de combustiéon. Se asume, como
un valor razonable, que estas paredes absorben e 2.5% del calor utilizado en la
evaporacion. Dado que estos tubos se encuentran en paralelo con el sobrecalentador, €l
evaporador secundario y el economizador; se divide entre tres este valor para obtener una
potencia térmica aproximada para tramo en paralelo a estos intercambiadores. Asi se tiene
la siguiente expresion:

. . 0.025Q,,
Qplec_g = Qplsb_g = 3 :
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(4.47)
Donde:
Quish - Potencia térmica suministrada por los gases de combustion a la pared laterd

paralela al sobrecalentador [kJ/h]

Qlec g Potencia térmica suministrada por los gases de combustion a la pared latera

paralelaal economizador [kJ/h]
Qev: Potenciatérmica necesaria para la evaporacion [kJ/h]
El valor de Qev parael desarrollo dela (4.47) ha sido determinado en la ecuacion (4.8).

Paso 2

Se determinan |as temperaturas de entrada y salida tanto de los gases de combustion
como del vapor correspondientes al sobrecaentador. Dado que estas temperaturas ya son
conocidas para e caso del vapor, se tiene las siguientes ecuaci ones:

Ty sb1 = Ty ppr2 (4.48)
st_r =(1- Eppt) QV (4-49)
st_g = st - st_r (450)
h — _ st_g + Qplsb_g
8sb2 8sb1 g
(4.51)

Donde:

T b1 Temperaturade los gases de combustion ala entrada del sobrecalentador [K]
Tq ppt2- TeMperaturade los gases de combustion ala salida de la pantalla de salida [K]
h, «,2: Entalpiade los gases de combustion ala salida del sobrecalentador [kJ/kg]

h, 1 Entalpiade los gases de combustion a la entrada del sobrecalentador [kJkg]

QV: Potencia térmica radiante que escapa por la ventana de salida [kJ/h]

Q,,: Potencia térmica necesaria en el sobrecalentador [kJ/h]

Qg g Potencia térmica suministrada por los gases de combustion a sobrecadentador [kJ/h]
st_r: Potencia térmica suministrada por laradiacion de lallama al sobrecaentador [kJ/h]

. Flujo mésico de los gases de combustion en & generador de vapor [kg/h]
E,pe: Factor de eficienciadel areade la primera pantala[Ad.]

Para el desarrollo de las expresiones anteriores son conocidos los valores de Ty ppr2,
Eppts Qs Qs Qplsb_g y m,. Ademds, h, 1 Se obtiene a partir de la temperatura Ty g1
utilizando € gpartado 1.2.5.3.

L a temperatura de los gases de combustion a la salida del sobrecalentador T, g, se
calculaapartir dehg ¢, utilizando la metodologia expuesta en el Anexo A.
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Obtenido esto, se halla la diferencia de temperaturas logaritmica media para el
sobrecalentador Aty s, tomando como base ecuacion (1.98).

Paso 3

Se calcula las temperaturas medias correspondientes a los fluidos que intervienen
en el intercambio de calor en el sobrecalentador. Para hallar las temperaturas medias
aproximadas del intercambiador se utiliza la ecuacion (1.99), asi setiene:

Tv_st - Tv_sbl

T =
v_sbm In $v_sb2
v_sb1l
(4.52)
_ Tg_sbl - Tg_st
Tg som = T o
In Tg_
g_sb2
(4.53)

Donde:

Ty sb1: Temperaturade entrada del vapor al sobrecalentador [K]
Ty sb2: Temperaturade salida del vapor al sobrecalentador [K]
Ty sbm: TE€Mperaturamediadel vapor en e sobrecalentador [K]

T, sbm: TeMperaturamediade los gases en €l sobrecalentador [K]

Paso 4

Se calcula las temperaturas de pared y de pelicula correspondientes a los fluidos. La
temperatura de pelicula de los gases de combustion T o, €xpresada en K, se toma como

referencia para el cdculo de su coeficiente convectivo. Viene dada por la (4.54).

T — Tg_sbm + Tg_sbp
g_sbf 2

(4.54)

Donde T, o, €s la temperatura de la pared del tubo en €l lado de los gases

expresada en K. Su vaor final resulta del proceso iterativo, pero para la primeraiteracion
se asume como igual a T, sn. Para el caso de la temperatura de pared del lado del vapor

Ty _pisp S8 @SUMe & mismo valor inicial.

Paso 5

Se dimensiona agunos aspectos de la configuracion del arreglo de tubos del
sobrecalentador como €l materia de los tubos, e didmetro exterior de los tubos dg
expresado en m, espesor de los tubos x, expresado en m, numero de tubos ng, y el
espaciamiento transversal y longitudinal s, y s, respectivamente. Todo esto sobre la base
que € sobrecalentador tendra una disposicion de tubos en linea.
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El valor de dy se asigna teniendo en cuenta los criterios de disefio para
sobrecalentadores expuestos en € apartado 2.4.5.1. Asimismo, para determinar el materia
y el espesor de tubos x,, se utiliza los conceptos del apartado 2.5.2.

El nimero de tubos n, depende de la densidad y la velocidad media del vapor en €
sobrecalentador, asi como ddl éreainterna de la tuberia por donde circula. De este modo, se
tiene:

"t 3600p, wyA,
(4.55)
lt_Sb = St(nt + 1) - dO (4-56)

Donde:

m,: Flujo masico de vapor de agua [kg/h]

p,,- Densidad mediadel vapor [kg/m?]

wy: Velocidad mediadel vapor [m/s]

A.: Areainternade tubo [m?]

do: Didmetro externo del tubo [m]

sy: Espaciamiento transversal de los tubos [m]
l¢ sp: Ancho del sobrecalentador [m]

En la figura 4.5 se muestra un esquema de la disposicion del arreglo de tubos del
sobrecalentador.

Figura4.5. Disposicion del arreglo de tubos del sobrecalentador

Fuente: Elaboracion propia
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Para el desarrollo de las ecuaciones (4.55) y (4.56) se tiene que asumir un valor
para w, y s; de modo que € ancho del sobrecalentador sea menor que e ancho de la
caldera. Ademas se debe elegirlos teniendo en cuenta el rango de vaores indicado en €l
gpartado 2.4.5.1. La densidad media del vapor p , se obtiene de la tabla de propiedades
para vapor sobrecalentado (Anexo B), tomando el valor referido a T, g,,, Y @ una presion
media entre la presion de vapor generado P, y la presion de disefio P4. Por Gltimo, el vaor
de s) se elige teniendo en cuenta las figuras 1.11 y 1.14, de modo que se obtenga la mejor
tasa de transferencia de calor, pero respetando que existe un espacio longitudinal
disponible.

Paso 6

Se halla el coeficiente convectivo del vapor de agua que circula por € interior de
los tubos del sobrecalentador. Para esto se utiliza los conceptos del apartado 1.2.3.1.

Paso 7

Se determina la velocidad mésica de los gases de combustion en el sobrecalentador
G, expresadaen kg/m?s, lacual viene dada por:

Gy=oie
87 360044 o
(4.57)
Donde:
Apg b Area de paso de los gases de combustion en el sobrecalentador [m?]
Parahallar A, 4, setiene laexpresion (4.58).
Apg_sb = evlh(lf - 0975ntd0) (458)

Donde 1, es la altura del generador de vapor expresada en m, I; es el ancho del
generador de vapor expresado en m y e, es la fraccion de espacio ocupado por la ventana
de paso en la pared posterior. En la (4.58) se asume un margen del 2.5% respecto a la
longitud de canal disponible.

Paso 8

Se halla el coeficiente convectivo de los gases de combustion que circulan por €
exterior de los tubos del sobrecalentador. Para esto se utiliza los conceptos del apartado
1.2.3.2. Asmismo, mediante el apartado 1.2.4.2 se halla el coeficiente que proviene de la
radiacion intertubular de los gases de combustion hacia los tubos. Conviene recordar que
en la primera iteracion se ha asumido anteriormente como temperatura de pared la
temperatura Ty spm-

Mediante la ecuacion (1.87) se obtiene el coeficiente de transferencia de calor total
perteneciente a los gases de combustion representado por .

Paso 9

Utilizando la ecuacion (1.36), se calcula el coeficiente globa de transferencia de
calor U, para e sobrecalentador. Utilizando U,, se calculala superficie de transferencia de
calor necesaria para € sobrecalentador representada por Sg,, mediante la ecuacion de
disefio (1.97).
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Paso 10

Se completa @ dimensionamiento del arreglo de tubos determinando € ndmero de
pasos n,,. Por geometria de los tubos se tiene la siguiente ecuacion:

Ssb
Tdon;

—sty

np—

- 0-97Sevlh — S+ LS

2
(4.59)

Donde;, esla alturadel generador de vapor expresadaen m y e, eslafraccion de
espacio ocupado por la ventana de paso en la pared posterior. El vaor final de n, es la

aproximacion ddl resultado dela (4.59) a nimero par superior.

Enbase a valor de n,, se calculala profundidad del sobrecaentador 1, 5, expresada
en m como sigue:

ll_sb = npdo + (S] - do)(np + 1)

(4.60)
Paso 11
Se calculala caida de presion en el lado de los gases Ap,, o expresada en mm H,0,
paralo cua se utilizan los conceptos del apartado 1.3.2. Setiene:
P Wg?
Apg_sb = 0.102f4f,n, >
(4.61)

Donde f y f, son factores determinados mediante las figuras 1.22 y 1.23, p, €S la

densidad media de los gases en |a pantalla expresadaen kg/m? y w, eslavelocidad media
de los gases en el sobrecalentador expresadaenm/s.

El valor de p, Se halla mediante la siguiente expresion:

p, = oPgsom T
& & PO Tg_sbm

(4.62)

Donde P, 4, €sla presion media de los gases en el sobrecalentador expresada en
mm H,0 y pg es la densidad de los gases en condiciones normales expresada en kg/m3.

Ademés P° y T%son la presién y temperatura en condiciones normales ( 10339 mm H,0 y
273.15 K). Para la primera iteracion se asume un valor de P, g, igual ala presion de los

gases ala entrada del sobrecalentador P, o,; dadapor:
l:)g_sbl = l:)g_pttZ (463)

Donde P, ., €slapresion de los gases a la salida de la primera pantalla expresada
enmm H,0.

Ademés setiene que w, se calculaa partir de:
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(4.64)
Una vez hallado Ap, g, 2 cadcula la presion de los gases a la salida del
sobrecalentador P, ,, mediante:

l:)g_sbz = l:)g_sbl - Apg_sb (4.65)

Paso 12

Se caculala caidade presion en el lado del vapor sobrecalentado Ap, , expresada
en kPa, paralo cua se utilizan los conceptos del apartado 1.3.1. Se tiene:

_ L¢ pVWv2
Ap, 4 = 0.001 Ze/s + (n, — 1), +7\Ei >

(4.66)

Donde ¢, /s € el factor de caida de presion de entrada y sdlida (usuamente se

asume €l valor de 1.5), ¢, es €l factor que depende de |los codos determinado por la figura
1.21, A es € factor de friccion del tubo explicado en el apartado 1.3.1.1, d; es € diametro
interno del tubo expresado en m, p, es la densidad media del vapor sobrecalentado
expresada kg/m3 y w, eslavelocidad mediadel vapor en el sobrecalentador expresada en
m/s. Ademas se tiene que L, es lalongitud del tubo expresada en m y determinada por la
siguiente expresion:

S
Lt — sb
mn.d,

(4.67)
Con esto concluye la primera iteracion.
Paso 13

Se redliza la segunda iteracion. Para esto, primero se recacula el paso 4 donde
primero es importante hallar nuevas temperaturas de pared tanto para € lado de los gases
como parael lado del vapor. Esto se logra mediante las expresiones (4.68) y (4.69).

Uo(l) (Tg_sbm - Tv_sbm)

Tg_sbp 2 = Tg_sbm

Xg(1)
(4.68)
d
Uo(l) E(_) (Tg_sbm - Tv_sbm)
Tv_sbp(Z) =Ty spm + l >
(4.69)

Con estos nuevos valores de temperaturas de pared y de temperaturas de pelicula
se recalcula los pasos 6, 8, 9 y 10. El paso 11 también se recalcula teniendo en cuenta
T sbm(2) Y Pg sbm(2) Que viene dado por:



140

p —p .. _ APg sb(1y
g sbm(2) — 1t gsbl 2

(4.70)
Por Gltimo, se recalcula el paso 12 utilizando los nuevos vaores de Se, 2y Y Np(2)-

Paso 14

L as siguientes iteraciones continban con el procedimiento que se explica en el paso
13 hasta que se logre la convergencia de los valores, principamente de la superficie de
transferencia de calor necesaria para el sobrecalentador S, .

4.4.3. Segunda pantalla

Cuando los gases de combustion abandonan la zona del sobrecaentador, cruzan a
través de una segunda pantalla de tubos de vaporizacion, los cuales junto a los tubos de la
primera pantalla encierran al sobrecalentador (figura4.1).

El procedimiento a seguir en este apartado es similar a realizado para la primera
pantalla, con la diferencia que en esta pantalla de tubos el total del calor recibido proviene
de la conveccion y radiacion de los gases de combustion.

De este modo, se pueden estimar las dimensiones de la segunda pantalla tomando
como base las halladas en el apartado 4.4.2 y las dimensiones del sobrecaentador. Como
en la primera pantalla, o importante es determinar €l calor tota recibido Qspt expresado

en kJ/h y latemperaturade los gases ala salida de combustion T, ., expresadaen K.

Para empezar, se conoce lo siguiente:

Qopt = Quprg (4.71)
Donde:
Qspt_g: Potencia térmica suministrada por los gases de combustion a la segunda pantalla
[kJd/h]
Paso 1

Para empezar se hdla la diferencia de temperaturas logaritmica media para la
pantalla de salida tomando como base la ecuacion (1.98). Setiene:

_ Tg_sptl - Tg_sptz
Atml_spt - T —T
g_sptl sat@Py

Tg_sptz - Tsat@Pd
(4.72)

Donde:
Tg ope1: Temperaturade los gases de combustion ala entrada de la segunda pantalla [K]

T spr2: Temperaturade los gases de combustion ala sdida de la segunda pantalla [K]



141

Para desarrollar la 4.59 se tiene que T, 51 €sigual alatemperaturade los gases ala salida
del sobrecalentador T, ;. El valor de Ty, €n la primera iteracion se asume como
Tg spt1 disminuido en 50 K.

Paso 2

Se calcula las temperaturas medias, de pared y de pelicula correspondientes a los
fluidos queintervienen en € intercambio de calor en la pantalla.

Para hallar las temperaturas medias aproximadas del intercambiador se utiliza la
ecuacion (1.99), asi setiene:

Ty sptm = Tsarepy (4.73)
_ Tg_sptl - Tg_sptZ
Tg_sptm - T—
In g _sptl
Tg_sptZ

(4.74)
Donde:
Ty _spim: TeMperaturamedia del vapor en la segunda pantalla [K]
T spem: TEMperaturamedia de los gases en la segunda pantalla [K]

También es importante hallar la temperatura de pelicula de los gases de combustion
Tg sptf, EXPresada en K, que se toma como referencia para @ cédculo de su coeficiente

convectivo. Viene dadapor la (4.75).

T f= Tg_sptm + Tg_sptp
gspt 2

(4.75)

Donde T, €s la temperatura de la pared del tubo en el lado de los gases

expresada en K. Su vaor final resulta del proceso iterativo, pero para la primeraiteracion
se asume como igual a Ty @p,- Para€l caso de latemperatura de pared del lado del vapor

Ty _sprp SE @SUMe & mismo valor inicial.

Paso 3

Se dimensiona y se determina la configuracion del arreglo de tubos de la segunda
pantala El didmetro, espesor de los tubos ya se han determinado en 4.4.2. Ademas, se
tiene que el espaciamiento transversal de los tubos s, es el doble respecto al utilizado en las
paredes de agua. Con todo esto, queda determinar €l niUmero de tubos n;:

n
t St

(4.76)
Donde:
I Ancho del generador de vapor [m]

s.: Espaciamiento transversal de los tubos [m]
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do: Diametro exterior delos tubos [m]

En lafigura 4.6 se muestra un esquema de la disposicion del arreglo de tubos de la
segunda pantalla.

También es importante determinar la velocidad mésica de los gases de combustion
en la segunda pantalla G4, expresada en kg/m?s, lacud viene dada por:

Mg

Ce = 360075 0

(4.77)
Donde:
. Flujo mésico de los gases de combustion en & generador de vapor [kg/h]
Apg spt- Area de paso de los gases de combustion en la segunda pantalla [m?]
Parahallar A, o, setiene laexpresion (4.78).
Apg spt = In_spt (If — nedy) (4.78)

Dondel;, s €slalongitud de los tubos de la segunda pantalla expresadaen m. Esta
longitud tiene que ser la necesaria de modo que pueda envolver al sobrecalentador tal y
como se muestraen lafigura4.1.

Figura4.6. Disposicion del arreglo de tubos de la segunda pantal la

Fuente: Elaboracién propia
Paso 4

Se halla €l coeficiente convectivo de los gases de combustion que circulan por €
exterior de lostubos de la pantalla. Para esto se utiliza los conceptos del apartado 1.2.3.2.

Asimismo, mediante el apartado 1.2.4.2 se halla el coeficiente que proviene de la
radiacion intertubular de los gases de combustion hacia los tubos. Conviene recordar que
en laprimeraiteracion se ha asumido anteriormente como temperatura de pared €l valor de
latemperatura de saturacion Tgy@p, -

Mediante la ecuacion (1.87) se obtiene el coeficiente de transferencia de calor tota
perteneciente a los gases de combustion representado por o,.

Paso 5
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Utilizando la ecuacion (1.36), se calcula el coeficiente global de transferencia de
caor U, parala pantala de salida. Dado que por el interior de los tubos circula agua en
ebullicion, se toma como coeficiente de transferencia de la mezcla agua/vapor € valor de
12000 W/m?K.

Paso 6

Se calcula el calor transmitido por conveccion y radiacion intertubular hacia los
tubos, que viene representado por Qspt_g, mediante la ecuacion de disefio (1.97). Para esto,
primero es necesario determinar la superficie de transferencia de calor de la pantalla de
salida S, expresada en m?, dada por:

SSpt = T[lh_sptntd() (479)
Paso 7

Se plantea el balance de energia para la segunda pantalla entre la energia absorbida
por los tubos de la pantalla y la energia perdida por los gases en su paso a través de la
misma. Asi setiene:

Qspt_g = tig(hg sp1 — hg spr2)
(4.80)

Qupe = Qupe g (4.81)

Donde:

Qupt ¢ Potencia térmica suministrada por los gases de combustion ala segunda pantalla
[kIh]
Qspt: Potencia térmicatota absorbida por la segunda pantalla [kJ/h]

h, 11 - Entalpiade los gases ala entrada de la segunda pantalla [kJ/kg]
hg ¢pi2: Entalpiade los gases ala salida de la segunda pantalla [kJ/kg]

Se conoce €l valor de h, o1 dado que esla entalpia de los gases a la temperatura de
sdlida del sobrecalentador T, 4,,. Teniendo en cuenta lo anterior, se utiliza la (4.83) y la
(4.84) paracacular hg ¢y;.

Asimismo, se halla la temperatura recaculada de los gases correspondiente a esta
entalpia que se va a utilizar en la segunda iteracion, representada por T, g2 (2), Mediante el
procedimiento iterativo tratado en el Anexo A. Esta temperatura habia sido asumida
anteriormente en el paso 2. Con esto concluye la primeraiteracion.

Paso 8

Se calculala caidade presion en €l lado de los gases Ap,
paralo cua se utilizan los conceptos del apartado 1.3.2. Setiene:

expresadaen mm H,O0,

2
Wg

2

p
Ap. . = 0.102Nfyf, &

g_spt
(4.82)
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Donde f; y f, son factores determinados mediante las figuras 1.22 y 1.23, N es €
ndmero de filas atravesadas por los gases (para este caso es 1), p, €S la densidad media de

los gases en |a pantalla expresada en kg/m? y w, es la velocidad mediade los gases en la
pantalla expresadaen m/s.
El valor de p, Se halla mediante la siguiente expresion:

p.=p? Pgspum T
J J PO Tg_sptm

(4.83)
Donde P, s, €slapresion media de los gases en la pantal la expresada enmm H,0
y pg esladensidad de los gases en condiciones normales expresada en kg/m3. Ademéas P°

y T’son la presién y temperatura en condiciones normales ( 10339 mm H,0 y 273.15 K).
Para la primera iteracion se asume un valor de P, ¢, igual ala presion de los gases a la

entrada de la segunda pantalla P, .1 dadapor:
l:)g_sptl = Pg_st (484)
Donde P, 4, eslapresion de los gases a la salida del sobreca entador expresada en
mm H,0.
Ademas se tiene que w, se calculaa partir de:
G
Wy = —£
pg
(4.85)

Una vez hallado Ap,, se calcula la presion de los gases a la salida de la segunda
pantalla P ¢, mediante:

l)g_sptZ = l:)g_sptl - Apg_spt (486)

Con esto concluye la primera iteracion.
Paso 9

Se redliza la segunda iteracion. Para esto, primero se recalcula el paso 1 usando la
temperatura T, o2 (2) hallada en el paso 7. Con esta temperatura también se recalcula el

paso 2. Al recalcular este paso en esta iteracion es importante hallar nuevas temperaturas
de pared tanto para el lado de los gases como para la mezcla agua/vapor. Esto se logra
mediante |as siguientes expresiones:

Uo(l) (Tg_sptm(Z) - Tv_sptm(Z))
Xg(1)

T T

gsptp(2) = lgsptm(2) —

(4.87)

d
Uo(l) E(i) (Tg_sptm(Z) - Tv_sptm(Z))

Tv_sptp(Z) = Tv_sptm(Z) + o
%

(4.88)
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Con estos nuevos valores de temperaturas media, de pared y de pelicula se recalcula
los pasos 4, 5, 6 y 7. El paso 8 también se recalcula teniendo en cuenta Ty spim(2) Y

Py sptm(2) Que viene dado por:

p _p _PPea
g sptm(2) — Tgsptl 2

(4.89)
Paso 10

Las siguientes iteraciones contintan con el procedimiento que se explica en el paso
8 hasta que se logre la convergencia de los valores, principamente del calor total
absorbido por los tubos Qspt y de la temperatura de los gases a la salida de la pantalla

Tg_sptZ .

4.4.4. Evaporador secundario

Como se observa en la figura 4.1, la trayectoria de los gases de combustion a la
salida del sobrecalentador atraviesa una segunda pantalla de tubos. Luego, los gases
atraviesan el evaporador secundario, cuya forma es de doble D seguin ya se ha explicado
detalladamente en el apartado 2.4.4.

Cabe destacar que & evaporador secundario se encuentra en pardelo con las
paredes de tubos laterales que sellan esa zona, al igual que el sobrecaentador. Teniendo en
cuenta esto, se plantea el procedimiento iterativo respectivo.

Paso 1

Para empezar es necesario conocer € flujo masico de mezcla agua/vapor que
circula por el evaporador y mas especificamente, por el evaporador secundario. A partir de
la figura 2.12 se elige un valor de R, que expresa la relacion entre € flujo méasico de la
mezclavapor/aguay del vapor ala salida del evaporador.

Una vez realizado lo anterior, es necesario calcular el vapor generado por el
evaporador secundario. Setiene:

Qevs_g

My eys =
- hv_evZ - hw_evl

(4.90)

Donde 1, .5 €s €l flujo méasico de vapor generado por € evaporador secundario
expresado en kg /h, Qevs_g es el flujo de energia recibido por el evaporador secundario por
accion de los gases (flujo de energiatotal recibido por el evaporador secundario) expresado
enkj/h y halado mediante la ecuacion (4.12), h, .., eslaentalpiadel vapor alasaidadel
evaporador expresado en kJ /kg y h,, .1 €S laentalpiadel aguaala entrada del evaporador
expresadaenk]/kg.

Una vez hallado 1, s, Se calcula el flujo mésico de mezcla vapor/agua en el
evaporador secundario my, .ys expresado en kg/h. Setiene:

r'nm_evs = Rrhv_evs (4-91)
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Paso 2

Se determinan las temperaturas de entrada y salida de los gases de combustion
correspondientes al evaporador secundario. Se plantea:

Tg_evsl = Tg_sptZ (4 92)

Qevs_g + Qplevs_g

h =h - -
g evs2 g evsl m

g
(4.93)

Donde:
Tq evs1: Temperatura de los gases de combustion a la entrada del evaporador secundario
[K]

T spr2: Temperaturade los gases de combustion ala salida de la segunda pantalla [K]
h, ovs2: Entalpiade los gases de combustion ala salida del evaporador secundario [kJ/kg]
h, evs1: Entalpia de los gases de combustion ala entrada del evaporador secundario [kJ/kg]

Qevs_g: Potencia térmica suministrada por los gases de combustion al evaporador
secundario [kJ/h]

Qlevs o+ POteNcia térmica suministrada por los gases de combustion a la pared lateral
paralelaal evaporador secundario [kJ/h]
rh,: Flujo mésico de los gases de combustion en e generador de vapor [kg/h]

Para el desarrollo de las expresiones anteriores son conocidos los valores de Ty g2,
Quevs g» Qevs g ¥ Mg El valor de hg o1 Se obtiene a partir de la temperatura Tg eys:

utilizando € gpartado 1.2.5.3.

La temperatura de los gases de combusgtiéon a la salida del evaporador secundario
Tg evs2 SECalculaapartir dehy o, Utilizando la metodologia expuestaen el Anexo A.

Obtenido esto, se hdla la diferencia de temperaturas logaritmica media para €
evaporador secundario At s tomando como base ecuacion 1.98.

Paso 3

Se calcula las temperaturas medias, de pared y de pelicula correspondientes a los
fluidos que intervienen en el intercambio de calor en el evaporador secundario.

Para hallar las temperaturas medias aproximadas del intercambiador se utiliza la
ecuacion (1.99), asi setiene:

Tv_evsm = Tsat@Pd (494)
Tg_evsl - Tg_est
Tg_evsm = T
ln g evsl
Tg_est

(4.95)
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Donde:
Ty evsm: TE€Mperaturamediadel vapor en el evaporador secundario [K]

Tq evsm: T€Mperatura media de los gases en el evaporador secundario [K]

También es importante hallar la temperatura de pelicula de los gases de combustion
Tq evst» EXpresada en K, que se toma como referencia para el cdculo de su coeficiente
convectivo. Viene dada por 4.99.

Tg_evsm +T

_ g_evsp
T g evsf — 2

(4.96)

Donde T, ..y €S la temperatura de la pared del tubo en el lado de los gases

expresada en K. Su vaor final resulta del proceso iterativo, pero para la primera iteracion
se asume como igual a Tyy@p,- Para€l caso de latemperatura de pared del lado del vapor
Ty _evsp S8 @UMeE €l mismo valor inicial.

Paso 4

Se dimensiona algunos aspectos de la configuracion del arreglo de tubos del
evaporador secundario como & material de los tubos, el diametro exterior de los tubos d,
expresado en m, espesor de los tubos x,, expresado en m y el nimero de tubos n,. Todo
esto teniendo en cuenta la configuracion de tubos en doble D que se plantea para d disefio
de este intercambiador.

La disposicion de los tubos en el evaporador secundario se observa detalladamente
enlafigura4.7.

Figura4.7. Disposicién de haces de tubos del evaporador
secundario
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Fuente: Elaboracioén propia

El valor de dy se asigna teniendo en cuenta los criterios de disefio para
evaporadores expuestos en €l apartado 2.4.4. Asimismo, para determinar el material y el
espesor de tubosx;, se utiliza los conceptos del apartado 2.5.2.

El nimero de tubos n; depende de la densidad y la velocidad media de la mezcla
agualvapor en el evaporador secundario, asi como del &rea interna de la tuberia por donde
circula. De este modo, setiene:

no=— Mmevs
t 3600pmwmAt
(4.97)
li evs = se(nge + 1) —do (4.98)

Donde p_ esla densidad media de la mezcla vapor/agua expresada en kg /m?, wy,
es la velocidad media de la mezcla vapor/agua expresada en m/s, A, es € &eainterna de
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tubo expresada en m?, n,, € nimero de tubos que atraviesan los gases transversalmente, s,
es el espaciamiento transversal de los tubos expresado en m y I s €S € ancho del
evaporador secundario expresado en m.

Para e desarrollo de la (4.97) y la (4.98) se tiene que asumir un valor para
Wy, teniendo en cuenta que las velocidades comunes en este tipo de evaporadores oscilan
entre 0.2 m/s 'y 0.3 m/s. El valor s, en @ disefio planteado se asume 2 veces el diametro
externo de los tubos.

La densidad media de la mezcla p_ se obtiene de la siguiente ecuacion (Annaratone,
1985):

2, (Pw
) p2 RE+ (P_v 1)
pm—pw(p_w_1>ln RZ
Py

(4.99)

Donde p,, y p, son las densidades del agua y del vapor, respectivamente, a la
temperatura de saturacion del agua Tsaep,, €Xpresadas en kg /m?3.

Por altimo, el valor de ny se estima a partir de n,, determinando un niimero de
tubos en paralelo que conforman cada columna de tubos transversales.

Paso 5

Se determina la velocidad masica de los gases de combustion en el evaporador
secundario G, expresadaen kg/m?s, lacual viene dada por:
rhg

8~ 3600A,5 evs

G

(4.100)
Donde:

Apg evs: Area de paso de los gases de combustion en el evaporador secundario [m?]
Para halar A, s setiene laexpresion (4.101).
Apg evs = 1c(lf— 0.95n,d) (4.101)

Donde 1. es la longitud del cana de paso de los gases desde la cAmara de
combustion hacia la salida del generador de vapor expresada en m, Iz es el ancho del
generador de vapor expresado en m. En la (4.101) se asume un margen del 5% respecto a
lalongitud de canal disponible.

Paso 6

Se halla el coeficiente convectivo de los gases de combustion que circulan por €
exterior de los tubos del evaporador convectivo. Para esto se utiliza los conceptos del
apartado 1.2.3.2. Asimismo, mediante el apartado 1.2.4.2 se halla el coeficiente que
proviene de laradiacion intertubular de los gases de combustién hacia los tubos. Conviene
recordar que en la primera iteracion se ha asumido anteriormente como temperatura de
pared e valor de latemperatura de saturacion Ts,@p, -
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Mediante la ecuacion (1.87) se obtiene el coeficiente de transferencia de calor tota
perteneciente a los gases de combustion representado por o,.

Paso 7

Utilizando la ecuacién (1.36), se calcula el coeficiente global de transferencia de
calor U, para el evaporador secundario. Dado que por € interior de los tubos circula agua
en ebullicién, se toma como coeficiente de transferencia de la mezcla agua/vapor € valor
de 12000 W/m?K.

Utilizando U,, se cdcula la superficie de transferencia de calor necesaria para €
evaporador secundario representada por S, mediante la ecuacion de disefio (1.97).

Paso 8

Se completa el dimensionamiento del arreglo de tubos determinando la longitud
media de los tubos del evaporador secundario L, expresada en m. Por geometria de los
tubos se tiene la siguiente ecuacion:

Sevs — (0.45Tl¢l;,/2)
Lt =
mdon;

(4.102)
Dondel,, esladturadel generador de vapor expresadaenm.

Para el desarrollo de la (4.102) se tiene en cuenta el area efectiva de la pared de
tubos rectos en paralelo alos tubos en doble “D” que viene dada por:

Sy evs = 0.45Tldy, /2 (4.103)

Enla(4.103) setiene en cuenta que se asume que la alturadel evaporador
secundario es el 45% de ladturatotal del generador de vapor.

Paso 9
Se calcula la caida de presén en e lado de los gases Ap, os expresada en
mm H,0, paralo cua se utilizan los conceptos del apartado 1.3.2. Se tiene:
2
P Wg
Ap,, s = 0.102f4f,N 5
(4.109)

Donde fy y f, son factores determinados mediante las figuras 1.22 y 1.23, p, €S la
densidad media de los gases en el evaporador secundario expresada en kg/m?® y w, esla
velocidad media de los gases en el evaporador secundario expresadaenm/s.

El valor de Py S8 halla mediante la siguiente expresion:

PO Tg_evsm
(4.105)

Donde P, . sm €S la presion media de los gases en el evaporador secundario
expresadaenmm H,0 y pg es ladensidad de los gases en condiciones normales expresada

en kg/m3. Ademés P° y T%son la presién y temperatura en condiciones normales (
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10339 mm H,0 y 273.15 K). Parala primera iteracion se asume un valor de Py o5y, igual
alapresion de los gases ala entrada del evaporador secundario Py ,s; dada por:

Pg_evsl = l:)g_sptZ (4 106)

Donde Py g, €slapresion de los gases a la salida de la segunda pantalla expresada
enmm H,0.

Ademés se tiene que w, se calculaa partir de:

[op)]

wg:—g
p
g

(4.107)

Unavez hallado TAY oS se caculala presion de los gases a la salida del evaporador

secundario P, .., mediante:

Pg_est = Pg_evsl - Apg_evs (4.108)

Con esto concluye la primeraiteracion.

Paso 10

Se rediza la segunda iteracion. Para esto, primero se recalcula el paso 3 donde
primero es importante hallar nuevas temperaturas de pared tanto para € lado de los gases
como paradel vapor. Esto se logra mediante las expresiones (4.109) y (4.110).

Uo(l) (Tg_evsm - Tv_evsm)

Tg_evsp(Z) = Tg_evsm -

Xg(1)
(4.109)
d
Uo(l) E(_) (Tg_evsm - Tv_evsm)
Tv_evsp(Z) =Ty evsm + : x,
(4.110)

Con estos nuevos valores de temperaturas de pared y de pdicula se recalcula los
pasos 6, 7, 8. El paso 9 también se recalcula teniendo en cuenta T eysm(2) Y Pg evsm(z) QUe

viene dado por:

p ) _ AI:)g_evs(l)
g evsm(2) — T g evsl 2

(4.111)
Paso 11

Las siguientes iteraciones contintian con e procedimiento que se explica en el paso
10 hasta que se logre la convergencia de los valores, principamente de la superficie de
transferencia de calor necesaria para €l evaporador secundario S..

4.45. Economizador
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En € disefio del economizador se sigue e mismo procedimiento de los apartados
anteriores, con valores de coeficientes térmicos, de densidad y velocidad adaptados a agua
liquidaque circula por € interior de los tubos.

Paso 1

Como en e caso del sobrecalentador, primero es necesario determinar el flujo de
calor absorbido por la pared de tubos lateral a economizador Q Este calor ya se ha

determinado en la ecuacion (4.47).

plec_g*

Paso 2

Se determinan las temperaturas de entrada y salida tanto de los gases de combustion
como del agua correspondientes al economizador. Dado que estas temperaturas ya son
conocidas para € caso del agua, se tiene las siguientes ecuaciones:

Ty et : Tg_evsg (4.112)
Qec_g + Qplec_g

h 2 = h 1 ;
g ec g ec mg
(4.113)

Donde:

Tg ec1: Temperaturade los gases de combustion ala entrada del economizador [K]
Tg evs2: TeMperaturade los gases de combustion ala salida del evaporador secundario [K]
h, cc2: Entalpiade los gases de combustion a la salida del economizador [kJ/kg]

h, .1 Entalpiade los gases de combustion a la entrada del economizador [kJ/kg]

Q. _: Potenciatérmica suministrada por los gases de combustion al economizador [kJ/h]

ec_g’
rh,: Flujo mésico de los gases de combustion en e generador de vapor [kg/h]
Para el desarrollo de las expresiones anteriores son conocidos los valores de T, ¢ys2,
Qplec_g y 1. El valor de Qec_ g viene dado por la ecuacion (4.11) y h, .1 Se obtiene a partir
de latemperaturaT, .; Utilizando el apartado 1.2.5.3.

La temperatura de los gases de combustion a la salida del economizador T, ., Se
calculaapartir deh, .., utilizando la metodologia expuesta en el Anexo A.

Obtenido esto, se hdla la diferencia de temperaturas logaritmica media para €
economizador At .. tomando como base ecuacion (1.98).

Paso 3

Se calcula las temperaturas medias correspondientes a los fluidos que intervienen
en el intercambio de calor en & economizador. Para hallar las temperaturas medias
aproximadas del intercambiador se utilizala ecuacion (1.99), asi setiene:
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Tw_ecZ - Tw_ecl

Tw_ecm -

ln Tw_ecZ
w_ecl
(4.114)
_ Tg_ecl - Tg_ecZ
Tgeem = ITT
Tg_ecZ
(4.115)

Donde:

Tw ec1: Temperaturadel agua alaentrada del economizador [K]
Tw ec2: Temperaturadel agua ala salida del economizador [K]
Tw ecm: TeMperaturamedia del agua en & economizador [K]

Ty ecm: Temperatura media de los gases en el economizador [K]

Paso 4

Se calcula las temperaturas de pared y pdicula correspondientes a los fluidos. La
temperatura de pelicula de los gases de combustion T, ¢, expresada en K, se toma como

referencia para el cdculo de su coeficiente convectivo. Viene dada por la (4.49).

T — Tg_ecm + Tg_ecp
g_ecf 2

(4.116)

Donde T, ., €s la temperatura de la pared del tubo en el lado de los gases
expresada en K. Su vaor final resulta del proceso iterativo, pero para la primeraiteracion
seasumeigual aT,, ¢m. Parael caso de latemperaturade pared del lado del aguaT,, ¢, S€
asume el mismo valor inicial.

Paso 5

Se presenta algunos aspectos de la configuracion del arreglo de tubos del
economizador como & material de los tubos, e didmetro exterior de los tubos d,
expresado en m, espesor de los tubos x, expresado en m, nimero de tubos n., €
espaciamiento transversal y longitudinal entre tubos s, y s, respectivamente. Todo esto
sobre la base que el economizador tendra una disposicion de tubos en linea.

El valor de d, se asigna teniendo en cuenta los criterios de disefio para
economizadores expuestos en el apartado 2.4.6.1. Asimismo, para determinar el material y
el espesor de tubos x,, se utiliza los conceptos del gpartado 2.5.2.

El nimero de tubos n, depende de la densdad y la velocidad media del agua en el
economizador, asi como dd area interna de la tuberia por donde circula. De este modo, se
tiene:

m,

= 3600p,, WA

(4117)
liec = s+ 1) —dy (4.118)
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Donde:

m,: Flujo mésico de vapor de agua [kg/h]

p,,: Densidad mediadel agua [kg/m?]

w,,: Velocidad media del agua[m/s]

A.: Areainternade tubo [m?]

do: Didmetro externo del tubo [m]

s;: Espaciamiento transversal de los tubos [m]
I ec: Ancho del economizador [m]

En la figura 4.7 se muestra un esquema de la disposicion del arreglo de tubos del
economizador.

Figura4.7. Disposicion del arreglo de tubos del economizador

Fuente: Elaboracion propia

Para el desarrollo dela (4.117) y (4.118) se tiene que asumir un valor paraw,, Y s;
de modo que el ancho del economizador sea menor que e ancho de la caldera. Ademés
estos valores se deben elegir teniendo en cuenta el rango de valores indicado en € apartado
2.4.6.1. La denddad media del agua p , se obtiene de la ecuacion (1.43). Por Gltimo, €
valor des; se elige teniendo en cuenta las figuras 1.11 y 1.14, de modo que se obtenga la
mejor tasa de transferencia de calor, pero respetando que existe un espacio longitudinal
disponible.

Paso 6

Se halla €l co€ficiente de transferencia de calor del agua liquida representado por
,, que circula por € interior de los tubos del economizador, e cual es puramente
convectivo. Para esto se utilizalos conceptos del apartado 1.2.3.1.

Paso 7

Se determina la velocidad masica de los gases de combustion en el economizador
Gg, expresadaen kg/m?s, lacual viene dada por:
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. T
8~ 36004, cc
(4.119)
Donde:
Apg ec: Area de paso de los gases de combustion en el economizador [m?]
Parahallar A, .. setiene laexpresion (4.120).
Apg ec = lc(If = 0.975n.d) (4.120)

Donde 1. es la longitud del cand de paso de los gases desde la cdmara de
combustion hacia la salida del generador de vapor expresada en m, I es e ancho del
generador de vapor expresado en m. En la(4.120) se asume un margen del 2.5% respecto a
lalongitud de canal disponible, como ya se ha considerado en € caso del sobrecalentador.

Paso 8

Se halla el coeficiente convectivo de los gases de combustion que circulan por €l
exterior de los tubos del economizador. Para esto se utiliza los conceptos dd apartado
1.2.3.2.

Asimismo, mediante & apartado 1.2.4.2 se halla el coeficiente que proviene de la
radiacion intertubular de los gases de combugtion hacia los tubos. Conviene recordar que
en la primera iteracion se ha asumido anteriormente como temperatura de pared la
temperatura T, ecm-

Mediante la ecuacion (1.87) se obtiene el coeficiente de transferencia de calor total
perteneciente a los gases de combustion representado por «.

Paso 9

Utilizando la ecuacion (1.36), se calcula el coeficiente globa de transferencia de
calor U, parael economizador.

Utilizando U,,, se calcula la superficie de transferencia de calor necesaria para el
economizador representada por S, mediante la ecuacion de disefio (1.97).

Paso 10

Se completa el dimensionamiento del arreglo de tubos determinando el nimero de
pasos n,,. Por geometria de los tubos se tiene la siguiente ecuacion:

Sec g 4 TSI

_ mdpn, St
np = TS|
09751c — S+ T

(4.121)

Donde 1. es la longitud del cand de paso de los gases desde la cdmara de
combustion hacia la salida del generador de vapor expresada en m. El valor final de n, es

la aproximacion del resultado de la (4.121) al nimero par superior.

En base a vaor de n,, se cacula la profundidad del economizador 1, .. expresada
en m como Sigue:
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ll_ec = npdo + (s1— do)(np +1)

(4.122)
Paso 11
Se calculalacaidade presion en el lado de los gases Ap,, . expresada en mm H,0,
paralo cua se utilizan los conceptos del apartado 1.3.2. Setiene:
Ap, o = 0.102f,f;n, pgx;ng
(4.123)

Donde fy y f, son factores determinados mediante las figuras 1.22 y 1.23, pg €5 la
densidad media de |os gases en el economizador expresada en kg/m? y w, eslavelocidad
media de los gases en el economizador expresadaen m/s.

El valor de P, S8 halla mediante la siguiente expresion:

l:)g_ecm TO
PO Tg_ecm

P, =Py
g g
(4.124)

Donde P, .., €s la presion media de los gases en el economizador expresada en
mm H,0 y pg es la densidad de los gases en condiciones normales expresada en kg/m3.

Ademés P’ y T%son la presiéon y temperatura en condiciones normales ( 10339 mm H,0 y
273.15 K). Para la primera iteracion se asume un valor de Py .., igual ala presion de los
gases alaentrada del economizador P, .4 dadapor:

Pg_ecl = Pg_est (4 125)

Donde P, .,s; €s la presion de los gases a la sdida del evaporador secundario
expresada en mm H, 0.

Ademés setiene que w, se calculaa partir de:

[op)]

wy =t
g
(4.126)

Una vez hallado Ap,, se calculalapresidon de los gases ala salida del economizador
Py o Mediante:

Pg_ecZ = Pg_ecl - Apg_ec (4127)

Paso 12

Se calcula la caida de presion en el lado del agua Ap , expresada en kPa, paralo
cual se utilizan los conceptos del apartado 1.3.1. Setiene:

— Lt pVWW2
Ap,, = 0.001(3,, +(m, = 1T, + A7 )=
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(4.128)

Donde ¢, /s €8 el factor de caida de presion de entraday salida (usuamente asume el

valor de 1.5), ¢, es el factor que depende de |os codos determinado por lafigural.21, A es

el factor de friccion del tubo explicado en €l apartado 1.3.1.1 y d; es el diametro interno del
tubo expresado en m. Ademas se tiene que L, es la longitud del tubo expresada en m y
determinada por la siguiente expresion:

(4.129)
Con egto concluye la primera iteracion.
Paso 13

Se redliza la segunda iteracion. Para esto, primero se recacula el paso 4 donde
primero es importante hallar nuevas temperaturas de pared tanto en € lado de los gases
como en € lado del vapor. Esto se logra mediante las expresiones (4.130) y (4.131).

Uo(l) (Tg_ecm - Tv_ecm)

Tg_ecp(Z) = Tg_ecm -

%g(1)
(4.130)
d
Uo(l) E(_) (Tg_ecm - Tv_ecm)
Tv_ecp(Z) =Ty eem + : «,
(4.131)

Con estos nuevos valores de temperaturas de pared y de pelicula se recalcula los
pasos 6, 8, 9 y 10. El paso 11 también se recalcula teniendo en cuenta Ty ecm(2) Y Py ecm(2)

que viene dado por:

p —p . _ APg ey
gecm(2) — Tgecl 2

(4.132)
Por dltimo, se recacula el paso 12 utilizando los nuevos valores de Sec(2) Y Ny (2.

Paso 14

Las siguientes iteraciones contintan con el procedimiento que se explica en el paso
13 hasta que se logre la convergencia de los valores, principamente de la superficie de
transferencia de calor necesaria para el economizador S..

4.4.6. Precalentador deairerecuperativo

El disefio planteado es el de un precalentador de aire recuperativo tubular por e cual
circula gases de combustién en el lado de los tubos y aire por €l lado de la carcaza.
Asmismo, € disefio es de un modelo simple de 1 paso por cada lado. Esto se muestraen la
figura4.8.
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Paso 1

Se determinan las temperaturas de entrada y salida tanto de los gases de combustion como
del aire correspondientes al precalentador. Dado que estas temperaturas ya son conocidas
parael caso del aire, se tiene las siguientes ecuaciones:

Tg_prl = Tg_ecZ (4133)

Qpr g

hg_prZ = hg_prl - m{,:
(4.134)

Donde:
T pr1: Temperaturade los gases de combustion ala entrada del precalentador de aire [K]

Ty e2c: Temperaturade los gases de combustion ala salida del economizador [K]
h, ,r2: Entalpiade los gases de combustion ala salida del precalentador de aire [kJ/kg]
h, ,r1: Entalpiade los gases de combustion ala entrada del precaentador de aire [kJ/kg]

Q¢ Potencia térmica suministrada por los gases de combustion a precalentador de aire
[kJ/h]
rh,: Flujo mésico de los gases de combustion en e generador de vapor [kg/h]

Para el desarrollo de |as expresiones anteriores son conocidos los valores de T, ¢,
y . El vaor de Qur ¢ viene dado por la ecuacion (4.14) y h, ,q Se obtiene a partir de la
temperatura T, 4 Utilizando € apartado 1.2.5.3.

La temperatura de los gases de combustion a la salida del precalentador T, ,, Se
calculaapartir deh, ., utilizando la metodologia expuesta en el Anexo A.

Obtenido esto, se hdla la diferencia de temperaturas logaritmica media para €
precalentador de aire At p,, tomando como base ecuacion (1.98).

Figura4.8. Precalentador de aire recuperativo tubular
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Junta axpansion ﬁaca tubaslar Flaca tubula

Seccidn lado caliente
Entrada hurm:rs
Deflector antivibracitn

Salida awre ‘ i y separador de Mujo
ﬂﬂmL By-pass aire
control termperatura lado frio
Estructura soporte, ﬂ.‘_
F Entrada aire
Section lado frio
Sahkda humos .

Tolva polvo ¥ agua lavado ——

Fuente: Fernandez (2008)

Paso 2

Se cacula las temperaturas medias correspondientes a los fluidos que intervienen
en el intercambio de calor en el precaentador de aire. Para hallar las temperaturas medias
aproximadas del intercambiador se utiliza laecuacion (1.99), asi se tiene:

_ Ta_prZ - Ta_prl

Ta_prm B Ta r2
lnT P )
a_pr
(4.135)
_ Tg_prl - Tg_prZ
Tem == T
In Tg‘p »
g pr
(4.136)

Donde:

T, pr1: TEMperaturadel aire alaentrada del precalentador [K]

T, pr2: TEMperaturadel aire alasalida del precaentador [K]

T, prm: Temperaturamedia del aire en el precalentador [K]

T, prm: Temperaturamedia de los gases en el precalentador de aire [K]
Paso 3

Se calcula las temperaturas de pared y de pelicula correspondientes alos fluidos. La
temperatura de pelicula de los gases de combustion T, ¢, €xpresada en K, se toma como
referenciapara el célculo de su coeficiente convectivo. Viene dada por la (4.137).
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1 = Teprm ¥ Taprp
g prf 2

(4.137)

Donde T, ., €s la temperatura de la pared del tubo en el lado de los gases

expresada en K. Su valor final resulta del proceso iterativo, pero para la primera iteracion
se asume como la media aritmética entre T, 1, Y Tg prm- Para el caso de latemperatura de

pared del lado del aire T, ,, Se asume € mismo valor inicial.

Para hallar la temperatura de pelicula del aire T, s Se procede de forma similar,
tomando el valor medio entre T, ,rp, Y Ta prm-

Paso 4

Se dimensiona algunos aspectos de la configuracion del arreglo de tubos de
precalentador como & material de los tubos, el didmetro exterior de los tubos d, expresado
en m, espesor de los tubos x, expresado en m, nimero de tubos n,, €l espaciamiento
transversal entre tubosss, y el espaciamiento longitudinal entre tubos s;. Todo esto sobre la
base que el precaentador de aire tendré una disposicion de tubos escalonada, debido a que
esta disposicién permite menores valores de s; y s, haciendo € intercambiador més
compacto dadala gran cantidad de &rea de transferencia que seré requerida

El valor de dy se asigna teniendo en cuenta los criterios de disefio para
precalentadores de aire recuperativos tubulares expuestos en € apartado 2.4.7.1.
Asimismo, paradeterminar é material y el espesor de tubos x,, se utiliza los conceptos del

apartado 2.5.2.

Ademés se tienen las sigui entes expresiones:

_ oPepm T’
pg & PO Tg_prm
(4.138)
mg
n=—mo—————
" 3600p,WgA
(4.139)
Lpr =st(nc+1) —do (4.140)
ng = .
(4.141)
Lpr =sinf+ 1) —d, (4.142)

Donde:

rh,: Flujo mésico de gases de combustion [kg/h]

Py Densidad media de los gases de combustion [kg/m?]

pg: Densidad de gases de combustion en condiciones normales (273.15 K y 1 atm) [kg/m?3]

P, ,rm: Presion mediade los gases en el precaentador [kPe]
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w,: Velocidad media del gas de combustion en el precalentador [m/s]
A.: Areainterna de tubo [m?]

dy: Didmetro externo del tubo [m]

It pr: Ancho del precalentador de aire [m]

I ec: Profundidad del preca entador de aire [m]

n.: NUumero de columnas del precalentador [Ad.]

ns: NUmero defilas del precalentador [Ad.]

En la figura 4.9 se muestra un esquema de la disposicion del arreglo de tubos del
precalentador de aire.

Figura4.9. Disposicion del arreglo de tubos del precalentador de aire

Fuente: Elaboracién propia
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Primero es necesario € céalculo de la densidad media de |os gases de combustion en
el precalentador utilizando la ecuacién (4.138). Parala primeraiteracion se asume un valor
deP, . igud alapresion de los gases alaentrada del precalentador P, ., dada por:

Pg_prl = Pg_ecZ (4 143)

El nimero de tubos n, depende de la densidad y la velocidad media de los gases de
combustion en e precalentador de aire, asi como del area interna de la tuberia por donde
circula. De este modo, se tiene como dato conocido el valor de i, y del area interna del

tubo A; que se determina a partir del conocimiento de d, y x,,. El valor de w, se asume
teniendo en cuenta un rango de valores entre 12 y 17 m/s para el bagazo de cafia.

Para el desarrollo de la (4.140) setiene que asumir valores paran, Yy s, de modo que
el ancho del precalentador sea menor o igual que & ancho de la caldera. Parala eleccion de
n. se debe tener en cuenta las ecuaciones (4.141) y (4.143), de modo de no obtener un
excesivo nimero de filas que generen grandes pérdidas de presién. Por Ultimo, € valor de
s) s elige teniendo en cuenta las figuras 1.12 y 1.15, de modo que se obtenga la mejor tasa
de transferencia de calor, pero sin generar un espacio longitudinal excesivo.

Una vez elegido un nimero de filas y columnas para € precaentador, es
conveniente recalcular €l nuevo nimero de tubosn, corregido representado por n, *.

Complementariamente, se calcula la profundidad del precalentador 1, . expresada
enm.

Paso 5

Se halla € coeficiente convectivo de los gases de combustion que circulan por €
interior de los tubos del precalentador. Para esto se utiliza los conceptos del apartado
1.2.3.1. Asimismo, mediante el apartado 1.2.4.2 se halla el coeficiente que proviene de la
radiacion intertubular de los gases de combustion hacia los tubos. Cabe indicar en este
punto que e aporte de esta Ultima no es significativo.

Mediante la ecuacion (1.87) se obtiene el co€ficiente de transferencia de calor tota
perteneciente a los gases de combustion representado por o,.

Paso 6
Se determina la velocidad masica del aire en € precalentador G,, expresada en
kg/m?s, lacua viene dada por:
m,

Ga = 3600A,5 pr

(4.144)

Donde A, ,» s €l &reade paso del aire en el precalentador expresadaen m? y que
Se asume para la primera iteracion con un valor que permita un valor de G, cercano a 10
kg/m?s.
Paso 7
Se halla el co€ficiente convectivo del aire que circula por el exterior de los tubos del
precalentador. Para esto se utiliza los conceptos del apartado 1.2.3.2. Dado que €l aire no

posee gases no luminosos que emitan radiacion, € coeficiente de transferencia de calor o,
€s puramente convectivo.
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Paso 8

Utilizando la ecuacion (1.36), se calcula el coeficiente global de transferencia de
caor U, parael precalentador de aire.

Utilizando U,, se calcula la superficie de transferencia de calor necesaria para €l
precalentador representada por S, mediante la ecuacion de disefio (1.97).

Paso 9

Se completa el dimensonamiento del arreglo de tubos determinando la longitud de
los tubos del precaentador L, expresada en m dada por:
_ Spr
' mdgn,

(4.145)

Si setiene en cuenta para el disefio la presencia de 2 separadores de flujo, se puede
cacular ladturadel ducto de paso del aire como sigue:
L
lh_pr = §
(4.146)
Paso 10

Se calculala caidade presion en el lado ddl aire Apa_pr expresadaen mm H, 0, para
lo cua se utilizan los conceptos del apartado 1.3.2. Setiene:
PaWa®
2

Ap, . =3 X 0.102f4f,ng

(4.147)

Donde fy y f, son factores determinados mediante las figuras 1.22 'y 1.23, p_ esla
densidad media del aire en e precalentador expresada en kg/m3 y w, es la velocidad
media del aire en e precalentador expresadaenm/s.

El valor de p, se hallamediante la siguiente expresion:

l:)a_prm TO
PO

= 1.292
pa Ta_prm

(4.148)

Donde P, ,rm €s la presion media del aire en € precalentador expresada en

mm H,0. Ademés P° y T’son la presién y temperatura en condiciones normales (

10339 mm H,0 y 273.15 K). Parala primera iteracion se asume un valor de P, . igual a

la presion del aire ala salida del precaentador P, ., asumida como 10419 mm H,0 por

encima de la presiéon atmosférica (se tiene en cuenta la presion en el hogar de 10329
mm H, 0 y una caida de presion en los ductos y en los quemadores de 90 mm H,0).

Ademés se tiene que w, se calculaa partir de:

W. = a
2=
Pa
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(4.149)
Unavez hallado Ap_, se calculalapresion del aire alaentrada P, -1 mediante:
Papr1 = Paprz +4p, (4.150)
Paso 11

Se calcula la caida de presion en e lado de los gases en € precalentador Ap,
expresadaen mm H,0, paralo cua se utilizan los conceptos del apartado 1.3.1. Setiene:

Lt nggZ
a.) 2

Ap, . =0.102 <ze/s +2

(4.151)

Donde ¢, /s € el factor de caida de presiéon de entraday salida (usualmente asume €

valor de 1.5), A es € factor de friccién del tubo explicado en el apartado 1.3.1.1 y d; es €
diametro interno del tubo expresado en m.

Con esto concluye la primera iteracion.
Paso 12

Se redliza la segunda iteracion. Para esto, primero se recalcula el paso 3 donde
primero es importante hallar nuevas temperaturas de pared tanto para el lado de los gases
como para el lado del aire. Esto selogra mediante las expresiones (4.152) y (4.153).

Uo(l) (Tg_ecm - Ta_prm)

Ta_prp(Z) = Ta_prm +

Xa(1)
(4.152)
d
Uo(l) E(_: (Tg_prm - Ta_prm)
Tgprp) = Tgprm — %e1)
(4.153)

Con estos nuevos valores de temperaturas de pared y de temperaturas de pelicula
se recalcula los pasos del 4 a 11. Hay que tener en cuenta que los pasos 4, 6 y 10 se
recalculan teniendo en cuenta las siguientes expres ones:

Pg prm(2) = Pgpr1 — %
(4.154)
Wyg) = g
82 7 3600p,, A i1
(4.155)
Apg ec = In pr(1) (If = N2y do) (4.156)

_ APq pry
Pa_prm(Z) - Pa_prZ - 2
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(4.157)
Donde; es el ancho del generador de vapor expresado en m.
Paso 13

Las siguientes iteraciones contintian con el procedimiento que se explica en el paso
12 hasta que se logre la convergencia de los valores, principamente de la superficie de
transferencia de calor necesaria para €l precalentador Sy,,..

45. Disefio los elementos complementarios

45.1. Calderin devapor

El calderin de vapor se debe disefiar para que pueda abergar un volumen de agua
liquida saturada que ocupard normalmente el 50% del calderin. Como se explico en el
capitulo 2, esta cantidad de agua debe ser |a suficiente para que la caldera pueda trabajar
durante 5 a 6 minutos con quemadores encendidos en caso de falla en el agua de
dimentacion. De este tiempo, €l calderin debe aportar 3 minutos de volumen de agua
saturada.

Teniendo en cuentalo expuesto, se plantea lo siguiente:

1,y
Vaq = 360 X <3600p >

w

(4.158)

Donde V.4 es € volumen del calderin de vapor expresado en m3, m,, es € flujo
masico de agua que ingresa alacalderaexpresado en kg/h y p , esladensidad del aguaa

la temperatura de saturacion Tg@p, €Xpresadaen kg/m3.

Una vez hallado V.4, es sencillo determinar el didmetro del calderin asumiendo
primero unalongitud del mismo (ligeramente superior a ancho del generador de vapor I¢).

45.2. Tubosbajantes

El dimensionamiento de los tubos bajantes debe orientarse a cumplir 2 objetivos:
Proporcionar el volumen de agua saturada necesario (complementando el volumen
obtenido del calderin) y generar el suficiente diferencial de preson para hacer posible la
circulacion natural en el generador. Este diferencia de presién aumenta con la atura de los
tubos y disminuye con las caidas de presion.

Segln la ecuacion (1.102) las caidas de presion distribuidas a lo largo de un tubo
son directamente proporcionales a la velocidad mésica del fluido. Por este motivo, es
conveniente elegir un valor de velocidad mésica relativamente baja que asegurara menores
caidas de presion. Este valor puede estar entre los 1000 y 2000 kg/m?s.



166

Una vez elegido e valor de velocidad méasica mas conveniente, es sencillo
determinar el didmetro interno de los tubos bgantes como sigue (el disefio contempla 2
tubos bgantes):

i, R

diw = |7800mG,

(4.159)

Donde d; y, es e diametro interno de los tubos bajantes expresado en m, 1, es €
flujo mésico de vapor generado expresado en kg/h, R es la relacion entre € flujo de la
mezcla vapor/agua y el flujo de vapor a la salida del evaporador y G,, es la velocidad
masica elegida para € agua saturada que circula por los tubos bgjantes expresada en
kg/m?s.

Lalongitud de los tubos bajantes suele ser igual a la altura del generador de vapor,
ya que esta longitud suele ser més que suficiente para lograr los efectos anteriormente
explicados.

45.3. Chimenea

4.5.3.1. Dimengonamiento
El disefio de la chimenea en generadores de vapor con tiro equilibrado va orientado
acumplir lanormativa ambiental vigente.

La velocidad minima de evacuacion de los gases de combustion en la chimenea
suele venir fijada por la normativa correspondiente de la Administracion Publica del lugar.
A modo de orientacion, puede decirse que las velocidades medias deberian oscilar entre un
minimo de 5 m/s y los 15 m/s. Una velocidad media de 10 m/s suele considerarse como
adecuada.

Dados el flujo masico de los gases de combustion r, expresado en kg/h, su
densidad p, @ la salida de la chimenea expresada en kg/m?y su velocidad wy, resulta

sencillo determinar el didmetro d,,, expresado en m, de la seccidn de paso de los gases de

combustion por la chimenea:
— mg
den = ;‘9001ngpg

(4.160)

Donde p . viene dada por:

(4.161)
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Donde pg es ladensdad de gases de gases de combustion en condiciones normales

(27315 K y 1 atm) expresada en kg/m® y T, 4, €s la temperatura de los gases de
combustion a la salida de la chimenea (se toma como igual a la temperatura de los gases a
lasalidadel precalentador deaire T, ) expresadaen K.

La altura minima, como ya se explicd, viene determinada por la normativa
correspondiente de lugar en € que se ubique.

45.3.2. Tiro naturd

La chimenea genera un tiro natural aprovechando el efecto de empuje de
Arquimedes que sufren los gases calientes rodeados por otros frios. La chimenea contiene
una columna de gases calientes, rodeada de aire a una temperatura ambiente, inferior. El
empuje o tiro, se calcula por ladiferencia del peso de ambas columnas, de dturaigual ala
de la chimenea. Se tiene como ecuacion aproximada:

— A0 1 1
Apch = pglch273 T—ap— Tg o

(4.162)

Donde Ap , es€l tiro natural generado por la chimenea expresado enmm H,0, 1o,
eslaalturade lachimeneaexpresadaenm y T,, eslatemperatura ambiente expresada en
K.

4.5.3.3. Caidade presiéon de los gases en chimenea

La caida de presidn total de los gases de combustion en una chimenea ya en uso (de
rugosidad media) se puede expresar mediante la siguiente ecuacion:

lch pgwg2
Ap, ., = 0.102 <1 + o.ossd—Ch> 5

(4.163)
Donde Ap,, o, esta expresadaen mm H, 0.

45.4. Ventiladores

En este apartado se especificara las condiciones requeridas en los ventiladores de
tiro forzado y tiro inducido para el correcto funcionamiento del generador de vapor. Para
esto se tomara como referencia la figura 2.15. Estas condiciones son el diferencia de
presion estética requerida, €l caudal deflujo y latemperaturadel fluido atransportar.

45.4.1. Ventilador detiro forzado
El diferencial de presion estética requerida Ap,, expresado en mm H, O viene dado por:

Apy=Ap, . + 80 (4.164)
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Donde Apa_pr es la caida de presion del aire en el precalentador expresada en

mm H,0. En la (4.164) se asume que la presion en la cdmara de combustién es 10
mm H,0 por debajo de la presion atmosférica y que la caida de presion en los quemadores
y ductos antes de la camara de combustion es de 90 mm H, 0.

El flujo volumétrico que debe soportar €l ventilador es dado por:

th:p—a

(4.165)

Dondem, es el flujo mésico de aire en el generador de vapor expresadoen kg/h 'y
p, esladensidad del aire primario (condiciones del ambiente) expresadaen kg/m?>.

Por ultimo, la temperatura que tendré que soportar € ventilador seré la temperatura
del aire primario T,, expresadaen K.

Es conveniente a los valores hallados anteriormente agregarles un factor de
seguridad ala horade seleccionar el ventilador. Este puede oscilar entre 1.2 y 1.5.

45.4.2. Ventiladores detiro inducido
El diferencial de presion estaticarequeridaAp,; expresado enmm H, 0 viene dado por:

Apti =30+ Ap + Ap + Ap +Ap_ ., +Ap. + Apg_pr + Apg_ch - Apch

(4.166)

g ppt gspt gevs g sb g ec

Donde

Apg by Caidade presion de los gases de combustion en la primera pantalla[mm H, 0]

Ap, ot Caidade presiéon de los gases de combustion en la segunda pantalla[mm H, 0]

Ap, o Caida de presion de los gases de combustion en el evaporador secundario

[mm H,0]

Ap, o Caidade presion de los gases de combustion en el sobreca entador [mm H, 0]

Ap_ : Caidade presion de los gases de combustion en € economizador [mm H, 0]

gec’

Ap, . Caida de presion de los gases de combustion en el precalentador de aire [mm H, 0]

Ap, o Caidade presion de los gases de combustion en lachimenea [mm H, 0]

Ap_,: Tiro natural generado por la chimenea[mm H,0]
En la (4.166) se asume que la presion en la cAmara de combugtiéon es 10 mm H,0

por debajo de la presién atmosférica y que la caida de presion en los lavadores de gases y
ductos antes de la chimenea es de 20 mm H, 0.

El flujo volumétrico que deben soportar los ventiladores es dado por:

. m
Vi = —£
pg
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(4.167)

Donde 1n, es €l flujo mésico de los gases de combustion en el generador de vapor

expresado en kg/h 'y p, € la densidad de los gases de combustion a la salida del
precalentador de aire expresadaen kg/m3.

Por Ultimo, la temperatura que tendrd que soportar los ventiladores sera la
temperaturade los gases en lachimenea T ., expresadaen K.

Es conveniente a los valores hallados anteriormente agregarles un factor de
seguridad ala horade seleccionar el ventilador. Este puede oscilar entre 1.2 y 1.5.



CAPITULOV

Caso de estudio: Disefio de una caldera acuotubular bagacera
de 100 t/h

5.1. Datosy condiciones

Se tienen |os s guientes parametros de disefio parael generador de vapor:
Tabla5.1. Datosy condicionesiniciales de disefio del generador de vapor

m, Capacidad de generacion de vapor de la caldera 100 t/h
Tyg Temperatura de salida de vapor generado 723.15K
Pyg Presion de salida de vapor generado 4300 kPa
Twa Temperatura de ingreso de agua de dimentacion 378.15K
Tap | Temperaturadel ambiente o deingreso del aire primario 300.15 K
p° Presién atmosférica o de entrada del aire primario 101.325 kPa
1) Humedad relativa presente en el aire atmosférico 30 %
w Humedad presente en el bagazo en base himeda 50 %
C Porcentaje de ceniza presente en el bagazo en base seca 25%

Ty cn Temperatura de salicgﬁi crfeazzes de combustion en 45315 K
Tref Temperatura de referencia de célculo de entapias 298.15
o Fraccion volumétricq 0 molar de CO en gases de 0.3%

combustion en base seca
e Exceso de aire en combustion 33%
Tapr2 | Temperaturade salida del aire del precalentador primario 473.15 K
P. Presion estimada en camara de combustion 10329 mmH,0

Fuente: Elaboracion propia
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5.2. Balancede masay energia
5.2.1. Balancedemasa

5.2.1.1. Andlisisdel aire

En la ecuacion (3.1) se determina la presén de saturacion del vapor a la
temperatura ambiente o de entradadel aire en atm.

Psat@Tap = 0.03568 atm

Una vez calculada la presion de saturacion del agua se procede a hallar la presiéon
de vapor (P,) usando la humedad relativa loca (@) mediante la ecuacion 3.2. Se toma un
30% de humedad relativa en el ambiente.

PV = (DPsat@Tap = 0.0107 atm

Una vez calculada la presidn parcia del agua se procede a encontrar la razén de
humedad representada en moles de vapor de agua por mol de aire seco como se muestra en

33,
P, _ 00107

Hvapor = 50 = 1-0.0107
Xyapor = 0.0108 kmol vapor de agua/kmol aire seco

5.2.1.2. Andlisisdel bagazo
Recordando la férmula empirica del bagazo seco sin ceniza propuesta por Hugot (1986):

C3.913He6.502.75

A partir de la férmula empirica del bagazo hallada en la (3.7), se determina la
masa molar del bagazo seco sin ceniza y la masa del bagazo himedo por kmol de bagazo
seco sn ceniza mediante la ecuacion (3.8) y (3.9), respectivamente.

Mps = 12.011 X 3.913 + 1.00794 X 6.5 + 15.9994 x 2.75
M,s = 97.55 kg bagazo seco sin ceniza/kmol bagazo seco sin ceniza
Mph = Mps/(1 =W —=CXx (1 —=W))
My, =97.55/(1 - 0.5-0.025 % (1 — 50))

My, = 200.102 kg bagazo humedo/kmol bagazo seco sin ceniza

5.2.1.3. Balance de masadd agua-vapor
A partir de ecuacion (3.10):
m,, = m, = 100,000 kg/h

5.2.1.4. Baance de masa en lacombustion

1. Se plantea la ecuacion quimica de la combustion completa sin exceso de aire segiin
laexpresion (3.11):
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C3.913Hs50275 + a,(0; + 3.76N,) - 3.913C0, + 3.25H,0 + 15.65N,

a; = 4.163 kmol O,/kmol bagazo seco sin ceniza

Delaexpresion (3.12):
C3.913H6.502.75 + ar(OZ + 376N2) + nVHZO 4 aCOZ + bHZO + C02 + dN2

Se determina el coeficiente de aire real en base a porcentgje de exceso de airey a
valor de a, extraido de la ecuacion (3.11) utilizando (3.13):

a, = a(1+e)=4.163(1+0.33)
a, = 5.537 kmol O,/kmol bagazo seco sin ceniza

Se halla el coeficiente n, que representa el nimero de moles de vapor de agua
presente en el are en kmolvapor/kmol bagazosinceniza. A partir de la
ecuacion (3.14):

N, = Ny X Xyaper = 4.76 X 0.0108

n, = 0.285 kmol vapor/kmol bagazo seco sin ceniza
Ahora, desarrollando de (3.15) a (3.18):
Balance ddl carbono: a = 3.913 kmol CO,/kmol bagazo seco sin ceniza
Balance del hidrégeno:
b = 3.25 + n, = 3.535 kmol H,0/kmol bagazo seco sin ceniza
Balance del oxigeno:
c=(2a; + 2.75+n, —b — 2a)/2 = 1.374kmol 0,/kmol bagazo seco sin ceniza
Balance del nitrogeno:
d = 3.76a, = 20.819 kmol N, /kmol bagazo seco sin ceniza

Recordando la expresion (3.20) parauna combustion incompleta:
aC0, + bH,0 + cO, + dN, — a;CO, + b;H,0 + ¢;0, + d;N, + ¢;,CO
Se aplicala(3.21) hastala (3.25).
Xeo(d+a+c) 0.003(20.819 4+ 3.913 + 1.374)
T T —x0/2) (1-0.003/2)
e; = 0.078 kmol CO/kmol bagazo seco sin ceniza

aj=a—e = 3913 -0.078 = 3.835 kmol CO,/kmol bagazo seco sin ceniza

b; = b = 3.535 kmol H,0/kmol bagazo seco sin ceniza
¢=c+e/2=137440.078/2
¢; = 1.413 kmol 0,/kmol bagazo seco sin ceniza

d; = d = 20.819 kmol N,/kmol bagazo seco sin ceniza
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De los resultados del apartado anterior se determina lamasay el volumen de gases
de combustion generados por cada kg de combustible, que en este caso es el bagazo
de caia. Se aplicala (3.26) hastala(3.30).

CO = ¢;(M¢o/Mp,) = 0.078 x (28.011/200.102)
CO = 0.011 kg CO/kg bagazo himedo
CO, = a;(M¢o,/Mpp) = 3.835 x (44.01/200.102)
CO, = 0.843 kg CO,/kg bagazo humedo
H0 = b;(My,0/Mpn) + W = 3.535 X (18.016/200.102) + 0.5
H,0 = 0.818 kg H,0/kg bagazo humedo
02 = ¢;(Mo, /M) = 1.413 X (32/200.102)
0, = 0.226 kg 0,/kg bagazo hiumedo
N; = di(My,/Mpn) = 20.819 x (28/200.102)
N, = 2.913 kg N,/kg bagazo himedo

El siguiente paso es hallar lamasa total de gases de combustion total y en base seca
através de las ecuaciones (3.31) y (3.32).

G, = CO + CO, + H,0 + 0, + N, = 4.812 kg gases /kg de bagazo humedo
G'm =CO + CO, + 0, + N, = 3.993 kg gases secos/kg de bagazo huimedo

Ahora se procede a cacular el volumen generado de los gases de combustion por
kg de bagazo humedo, dividiendo las masas halladas anteriormente entre la
respectiva densidad de cada gas en condiciones normales. Desarrollando de (3.33) a
(3.37):

[CO] = CO/pco = 0.009 nm3 CO/kg bagazo himedo
[CO,] = CO2/pgq, = 0429 nm? CO,/kg bagazo himedo

[H,0] = HZO/szo = 1.018 nm?3 H,0/kg bagazo humedo
[0,] = Oz/p02 =0.158 nm? 0,/kg bagazo himedo
[N,] = N2/py, = 2.331 nm? Np/kg bagazo hiimedo

Se recuerda que las densidades de los gases de combustion son determinadas para
condiciones normales.

Finalmente s determina € volumen total de gases de combustion generado
(ecuacién 3.38) y el volumen seco (ecuacion 3.39):

G, = CO + CO, + H,0 + 0, + N, = 3.945 nm3 gases/kg bagazo htimedo
G’y = CO + CO, + 0, + N, = 2.927 nm?3 gases secos/kg bagazo humedo

Se determina finalmente las relaciones aire/combustible tanto de masa como de
volumen. A partir de (3.40) y (3.41) setiene:

_ ar(Mo2 + 3.76MN2) +n,Mp,o _ 5.537(32+3.76 x 28) + 0.285 x 18

Am My, 200.102




174

A, = 3.824 kgaire/kg de bagazo humedo

A Po, PN, , 1.42 1.25 0.8
v My, 200.102

A, = 2.982 nm?3 aire/kg de bagazo himedo

Mo My Mu,0
a, (—2 +3.76 2) gt 5537 (£ + 3.76ﬁ) +0.285 48

5.2.2. Balancedeenergia

Laecuacion (3.46) se expresa como:
— Qa
qi + qap + qc - (qci + qcz + qrp + qch)

m,

5.2.2.1. Cdor aprovechable

El caor aprovechable se determina por la ecuacion (3.47).
Q, =, (hyg — hy,) = 100000(3326.83 — 439.383)
Q, = 288,744,663.250 kJ/h

5.2.2.2. Ganancias de energia
a. Energialiberadapor la combustion (q, )

Viene determinada por el poder calorifico del combustible (PCI), que en el caso de
bagazo de cafia de azlicar depende en gran medida de la humedad (W) con la que
viene. A partir dela expresion (3.48):
q, = PCI = [4250 — 4850W] X 4.1858 = [4250 — 4850 x 0.5] x 4.1858
q, = PCI = 7639.085 k] /kg de bagazo humedo
b. Energiade are entrante (qap )

Viene determinada por la ecuacion (3.49):

a,(32 + 3.76 x 28) n, My
q,, = (Cpa< - > +Cp, <—2>> (300.15 — 298.15)

My My
_ (1005 (553732 + 3.76 x 28) (0.285 x 18) 0015 — 20815
dap = | * 200.102 87\ Z00.102 ) | B0 15)

d,, = 7.738 k] /kg de bagazo humedo

c. Energiade bagazo entrante (q,.)
A partir de (3.51) y (3.52) setiene:
q, = 4.1868 X (0.42 x (1 — W) + W)(T,, — 298.15)
q, = 4.1868 % (0.42 x (1 — 0.5) + 0.5)(300.15 — 298.15)
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q, = 5.945 k] /kg de bagazo humedo

5.2.2.3. Pérdidasde energia
a. Perdidapor caor sensible en gases de combustion (q,,,)

Viene determinada por la expresion (3.53):
Ay, = Gm(hg cn — hg) = 3.824(536.071 — 340.921)
q., = 939.30 kJ/kg de bagazo hiimedo
b. Peérdidapor combustion incompleta(q_,)

Hallado en ecuacién (3.54) propuesta por Annaratone (1985):
q.; = [CO] X 12644 = 0.009 x 12644

q, = 111.060 kJ/kg de bagazo himedo
c. Pérdidapor ceniza(q,,)
Utilizando la expresion (3.55):
q., = Cx PCI=0.025x 7639.085
q., = 191.023 kJ/kg de bagazo humedo

d. Pérdidapor radiacion (qrp)

Como propone Annaratone (1985) en ecuacion (3.56):

_0.35PCI _ 0.35X%7639.085
o Q. \ ( 288,744,663.250 )0'4
<—3630> 3600

q,, = 29.203 kJ/kg de bagazo humedo

5.2.2.4. Flujo de combustible
Se halla recordando ecuacion (3.46):
1, = 45242.29 kJ/h

5.2.2.5. Rendimiento del sistema

Finalmente, los célculos anteriores se consolidan para halar € rendimiento del
sistema termodindmico (ecuacion 3.57) y la capacidad de produccion de vapor (ecuacion
3.58).

_Q
Mg = fopcr < 100
__ 288744663250
e = 45242.29 x 7639.085

n, = 83.546 %

100
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Ryp =1 /m. =100000/45242.29
Ry» = 2.21 kg vapor/kg bagazo humedo

5.3. Disefio
5.3.1. Requerimiento de energiatérmica

Se determina el perfil de temperaturas del agua/vapor segun las ecuaciones (4.1) a (4.6):
p, < Pux 4300
0.9 0.9
Tw et = Twa =378.15K
Tsatepy = 534.55K
Tw ecz2 = Ty eyt = 534.55 — 55 = 479.55 K
Ty evz = Ty sp1 = Tsarep, = 534.55K
Ty sz = Tyg = 723.15K
Tapr1 = Tap =300.15K

= 4800 kPa

Determinamos el calor necesario en cada intercambiador mediante diferencia de
entalpias a las temperaturas de entrada y salida. Segun las ecuaciones (4.7) a (4.10):

Q.. = My (hy ez — Ny ec1) = 100000(879.7 — 439.4) = 44031216.03kJ/h
Q,, = 11, (hy vz — hy ey1) = 100000(2795.83 — 879.7) = 191613447.2 k] /h
Q, = tiny(hy sz — hy 1) = 100000(3326.83 — 2795.83) = 53100000 kJ/h

Q,, =1, (hy,, —h,,,) = 173,016.98 (178.73 — 2) = 30573342.66 k] /h

5.3.2. Disefio dela cAmara de combustion

5.3.2.1. Baance energético
Paso 1

H’;i = 7993.4Kk]/kg bagazo hiimedo
Paso 2

Mediante la expresion (1.75) se cacula la entalpia de los gases de combugtion a la
temperaturade llama adiabética representada por h,g.

h,q = 2002.15 kJ/kg gases de combustion

Asi, se hala la temperatura de llama adiabética T,y a partir de esta entalpia
utilizando € procedimiento iterativo descrito en e Anexo A.

T,q = 1451.6 K

Ademés se calcula la entalpia especifica introducida en el hogar por cada kg de
gases de combustion h, mediante (1.76).
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hg = 1661.23 K] /kg gases de combustion

Paso 3

Se resuelve la ecuacion (1.81) que tiene como incognita la temperatura absoluta de
los gases de combustion a la salida del hogar T, utilizando un procedimiento iterativo,
similar a realizado en d Anexo A. De este modo, se plantea la siguiente ecuacion:

Utilizando las expresiones (4.15) a (4.17) se resuelve € método iterativo:

Tabla5.2. Meétodo iterativo
parahdlar T,

Iteracion Tsc—j (K) tsc—j (OC)

0 1000.00 | 726.85

1 1,216.17 | 943.02

2 1,191.63| 918.48

3 1,191.23 | 918.08

4 1,191.23 | 918.08

Fuente: Elaboracion propia

Se toma como Tg._ € vaor aproximado de 1000 K que garantiza una rapida
convergencia. Es importante recordar que para resolver el método iterativo se debe asumir
un valor para la superficie de transferencia de calor S... Se elige como area proyectada S,
el valor de 332 m? ya que como se comprobard més adelante, produce un valor éptimo de
absorcion de caor en la camara de combustion.

Posteriormente, se debe hallar la entalpia de salida de los gases de combustion a la
salida del hogar hg . a partir del valor de T, hallado igual a 1,191.23 K utilizando el
procedimiento explicado en el apartado 1.2.5.3.

hg o« = 1251.42 K] /kg gases de combustion

Paso 4

Se calcula e calor que se irradia en la cdmara de combustion Q. mediante la ecuacion
(1.80).

Q, = 8921261831 kJ/h

El valor de S.. se asume tomando como criterio & porcentaje que representa Qr
respecto a calor introducido en la camara de combustion por unidad de tiempo,
representado mediante Q,,,. Asi se construye la figura 5.1 para diferentes valores de S,

utilizando también la ecuacion 4.18.

Se tiene que el érea proyectada elegida es 6ptima debido a que para valores
mayores €l porcentaje de absorcion de calor empieza a decagr en comparacion con el
aumento de area. Utilizando (4.18):

Q, x 3.6 _89212618.31 x 3.6

Voo = "o, <100 = 2524229 x 7993.4
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Q. = 0.24669

Figura5.1. Porcentgje de absorcién de caor en la camara de combustion.

Fuente: Elaboracion propia
Paso 5
Dado que €l valor de S, elegido es 6ptimo no es necesario repetir el paso 3 y 4.

5.3.2.2. Dimensionamiento
Paso 1

Se calcula la temperatura media absoluta de los gases en la camara de combustion
(T..) mediante la expresion (4.19).
Tag+ Tse 1451.6+1191.2
2 2
T =1321.41K

Tee =

Paso 2
Se calcula el volumen de gases de combustion por kilogramo de bagazo Vg
expresado en m3/kg utilizando ecuacién (4.20).

T.. P° 1321.4110339
on—a——=3.945
00 P 273.15 10329

Vg cc = 18.83 m3/kg

Voee =V

Se recuerda que para este tipo de calderas se suele asumir un valor P° equivalente a
10 mmH, 0 por debajo de la presién atmosférica.

Paso 3

A partir de (4.21), se halla € flujo volumétrico de los gases de combustion en el
hogar V, .. expresado enm? /s. Por |o tanto, se obtiene:
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. i, 45242.29
Veee = Vg ee 305 = 18833050

Vg e = 236.63 m3/s
Donde . es e flujo masico de combustible hallado en la ecuacion (3.42) y
expresadoenkg/h.
Paso 4

Se calcula € éarea de la seccion transversal de la camara de combustion (S; )
utilizando la ecuacion (4.23) y asumiendo la velocidad de los gases en el hogar w, .. cOmo

6.5 m/s.

_ Vgeo _ 236,63

St cc —

Paso 5

De lafigura4.2 se dige un valor de I; en base al nimero de quemadores utilizados,
el espacio que ocupa cada uno y su disposicion en la pared frontal. Si se tiene en cuenta
gue en € caso del bagazo de cafia un quemador tiene la capacidad de 10000 kg/h, se tiene
5 guemadores para este caso de estudio. Asumiendo que cada quemador ocupa 1.5 m de
diametro y una distancia entre centros de 1.65 m:

l;=1.65x5=8.25m

Utilizando (4.24) se determinalalongitud transversal 1;:

lt — St_cc

If
23786
8.25
Utilizando la expresion (4.25) para determinar la alturade la cdmara de combustion 1,:
I, = 13.99
Donde se asumen los siguientes valores:
e.=0.8 eq =0.7
e, =0.28 ¢,=0.2
e=0.7

En cuanto al diametro y al espaciamiento de los tubos que conforman las paredes
de agua, se siguen las consideraciones expuestas en e apartado 2.4.1.2. AsSmismo para
elegir el material y el espesor de los tubos se hace uso del apartado 2.5.2. De este modo, se
tiene para las paredes de agua:

=4.59m

Tabla5.3. Dimensiones de arreglo de tubos
en camara de combustion

dy | Didmetro de tubos 0.076 m

st | Espaciamiento entre centros| 0.115m

Xp | ESpesor 0.00381 m




180

Fuente: Elaboracion propia

El material elegido para los tubos es acero a carbono soldado por resstencia
eléctrica SA-178 Gr A.

5.3.3. Disefio desuperficiesdeintercambio de calor
5.3.3.1. Primerapantalla

Paso 1

Se inicia la primera iteracion calculando la radiacion del hogar hacia la primera
pantalla representada Qppt_r y expresadaen kJ/h. Para esto primero es necesario calcular la

radiacion hacia la ventana de salida representada por QV. El caor radiante transmitido del
hogar a la ventana por unidad de tiempo expresado en kj/h viene dado por la ecuacién
(1.80) gplicada en (4.26).

S, = e ], = 0.28 X 8.25 x 13.99 = 32.32 m?
Tp = Tsat@Pd = 53455 K

T\ (T
100 100
Q, = 2,549,718.11kJ/h

Ademés se tiene por las expresiones 4.28 y 4.29:
= Epthv = 0.46 X 2,549,718.11 = 1,171,314.70 kJ/h

Q, = 3.6 X 5.67¢, S,

Qppt_r
Q= Q,— Q. = 1,375,021.60 k]/h

Paso 2

En este paso empieza el procedimiento para calcular el calor transmitido a la

pantalla por accién delos gases Qppt_g expresado enkJ /h.

Para empezar se halla la diferencia de temperaturas logaritmica media para primera
pantalla tomando como base ecuacion (1.98). Setiene apartir de (4.30):

Tg ppt1 = Tee = 1191.2 K
Tg pprz1y = 1191.2 — 50 = 1141.23K

At _ Tg ppt1 — Ty ppr2(1) _ 11912 - 1141.23
ml_ppt(1) | Ty ppt1 — Tsatep, In 1191.2 — 534.55
n 1141.23 — 534.55

Tg_pptz(l) - Tsat@Pd

Atml_ppt(l) = 63135 K

Paso 3

Se calcula las temperaturas medias, de pared y de pelicula correspondientes a los
fluidos que intervienen en € intercambio de calor en la pantalla.
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Para hallar las temperaturas medias aproximadas del intercambiador se utiliza la
ecuacion (1.99). Utilizando también las expresiones (4.31) y (4.32):

Tv_pptm = Tsat@Pd = 53455K

Ty pprt — Teppracy  1191.2 — 1141.23

gppm(1) = 1191.2
N{17123

T

0 =
In ~—&ppt 1
Ty ppr2(1)
Tg_pptm(l) = 1166.05K
También es importante hallar la temperatura de pelicula de los gases de combustion
T, pptr, EXpresada en K, que se toma como referencia para el calculo de su coeficiente
convectivo. Viene dada por la (4.33).

Tg_pptp(l) = 53455 K

Ty pptp = 534.55 K
Tg_pptm(l) + Tg_pptp(l) 1166.05 + 534.55 K
Ty pptic1) = ) = 5

Tg_pptf(l) = 8503 K

Donde Ty pprp €S la temperatura de la pared del tubo en el lado de los gases

expresada en K. Se recuerda que su valor final resulta del proceso iterativo, pero para la
primera iteracion se asume como igual a Ty,ep,. Para €l caso de la temperatura de pared

en el lado del vapor T, ¢, Se asume & mismo vaor inicial.

Paso 4

Se dimensiona y se determina la configuracién del arreglo de tubos de la primera
pantalla. El didmetro, espesor de los tubos y dimensiones de la ventana ya se han
determinado en 5.3.2. Ademas, se tiene que & espaciamiento transversal de los tubos s, es
el doble respecto d utilizado en las paredes de agua. Con todo esto, queda determinar el
ndmero de tubos n; apartir de4.34.

_lg—=(s¢—do) 825 —(0.2286 — 0.0762)
e = S¢ = 0.2286
n, = 35.42 = 35

También es importante determinar la velocidad mésica de los gases de combustion
en la pantalla G, expresada en kg/m?s, la cual viene dada por la (4.35). Aunque primero
es necesario determinar al érea de paso de los gases de combustion A, ¢ utilizando la
expresion (4.36).

Apg_ppt = evlh (lf - rltdO)
Apg ppt = 0.28 X 13.89(8.25 — 35 x 0.0762)
Apg ppt = 21.88 m?

g 217,694.37
T 3600A, pp: 3600 x 21.88

Gg = 2.785 kg/m?s

Gg

Paso 5
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Se halla el coeficiente convectivo de los gases de combustion que circulan por e
exterior de lostubos de la pantalla. Para esto se utiliza los conceptos ddl apartado 1.2.3.2.

fd = 07
f, =0.92

Reg(1) = 5,914.683
Ug1) = 0.0000359 kg/ms
X g(1y= 27.21 W/m?°C

Asmismo, mediante el apartado 1.2.4.2 se halla @ coeficiente que proviene de la
radiacion intertubular de los gases de combustion hacia los tubos. Para esto, en la primera
iteracion ya se ha asumido anteriormente como temperatura de pared el valor de la
temperatura de saturacion T, @p, -

ATg_pptp(l) = 6315 K

p = 0.3669
B =237

Xr
do
K, = 1.1
%, g1y = 43.09 W/m?°C

=9

Mediante la ecuacion (1.87) se obtiene el coeficiente de transferencia de calor total
perteneciente a los gases de combustion representado por «.

Kg1)= 70.30 W/m?°C
Paso 6

Utilizando la ecuacién (1.36), se calcula e coeficiente global de transferencia de
calor U, para la pantalla de salida. Dado que por € interior de los tubos circula agua en
ebullicion, se toma como coeficiente de transferencia de la mezcla agua/vapor el valor de
12000 W/m?K.

Uo(l) = 66.51 W/m2°C
Paso 7

Se calcula e calor transmitido por conveccion y radiacion intertubular hacia los
tubos, que viene representado por Qupt g’ mediante la ecuacion de disefio (1.97). Para esto,
primero es necesario determinar la superficie de transferencia de calor de primera pantalla
Sppt Expresada en m?#, dada por (4.37).

Sppt = meylynedy = 1w x 0.28 X 13.89 X 35 X 0.0762
Sppt = 32.83 m?

Qppt_g(l) = 4,962,750.64 k]/h

Paso 8
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Se plantea el balance para la primera pantalla entre la energia absorbida por los
tubos de la pantalla y la energia perdida por los gases en su paso a través de lamisma. Asi
setiene a partir de (4.38):

Qppt_g(l) = mg(hg_pptl - hg_pptZ(l))

Qppt g(1)
hg ppt2(1) = hg ppr1 — rh_g
4,962,750.64
hg_pptZ(l) =1251.42 — m

hy ppiz(y = 1228.62 k] /kg

Asimismo se halla la temperatura recalculada de los gases correspondiente a esta
entalpia que se va a utilizar en la segunda iteracion, representada por Ty pe2(2), Mmediante el
procedimiento iterativo tratado en e Anexo A.

Tg_pptZ(Z) = 117647 K
Se tiene de la expresion 4.39:

Qppt = Qppt_g(l) + Qppt_r

Qppt =4,962,750.64 + 1,172,870.33

Q) = 6,135,620.98k]/h

Paso 9
Se calcula la caida de presion en el lado de los gases Ap
mm H, 0, paralo cual se utilizan los conceptos del apartado 1.3.2.

¢ ppt expresada en
Setiene quefy y f, son factores determinados mediante las figuras 1.22 y 1.23.
fy=1.11
f,=0.2
Ademas p, €8 la densidad media de los gases en la pantalla expresada en kg/m3
hallado mediante la expresion (4.41).
pg = 1.220 kg/m?3

0 Py ptim(1) T°

pg(l) B pg PO Tg_pttm(l)

_ 1 9910329 27315

Pey = +2“Y103391166.05
Py1y = 0.2854 kg/m3

La velocidad media de los gases en la pantalla w, es expresada en m/s viene dada por
(4.42).
Gg
We) =5~
Pecn)

2.785
Ve = 0.2854
W1y = 9.76 m/s



184

Asi setiene apartir de (4.40):

=0.102x1.11x0.2

0.2854 X 9.76>

2

0.2854 x 9.76°

2

2
_ PeyWe()
Apg_ppt(l) = 0.102fdfaf
Apg_ppt(l) =0.102x1.11x 0.2
Ap = 0.3077 mm H,0

Unavez hallado Ap
Py i mediante (4.46).

l:)g_pttZ(l) =P, —Ap

gppt(1) —

g ppt(1)’

g ppt(1)

Py pz(1) = 10329 — 0.3077
Py piizc1y = 10328.69 mm H,0

Con esto concluye la primera iteracion.

Paso 10-11

e calcula la presion de salida de los gases de la pantalla

Las siguientes iteraciones contintian con los resultados expuestos en la Tabla 5.4.

Tabla 5.4. Iteraciones de primerapantalla

Unidad | lteracion2 | lteracion 3 | lteracion 4
Tg ppi2 K 1,176.560 1,175.571 1,175.578
Tg pptm K 1,183.879 1,183.383 1,183.386
Ty pptp K 538.555 538.703 538.704
Tg pptp K 569.687 570.983 570.994
Tg pptt K 876.783 877.183 877.190
At ppt K 649.317 648.818 648.822
Kg Ad. 8.461 8.463 8.463
X.g |W/m?°C| 27.780 27.787 27.787
AT, pptp K 614.193 612.400 612.392
X, |W/m?°C| 45.462 45.479 45.479
Ug kg/ms | 0.0000367 | 0.0000367 | 0.0000367
Re, Ad. 5,783.461 5,781.542 5,781.507
g W/m?°C|  73.242 73.266 73.267
U W/m?°C|  69.130 69.151 69.151
Qupt g kdh | 5,265,059.95 | 5,262,606.91 | 5,262,688.74
hg poe2 kJkg 1,227.236 1,227.247 1,227.247
Tg ppe2ci+1) K 1,175.571 1,175.578 1,175.578
Qupt kdh |6,429,019.272|6,425,075.238 | 6,425,101.419
Py kg/m3 0.281 0.281 0.281
W, m/s 9.907 9.903 9.903
APyt |mmH,0 0312 0.312 0312

Fuente: Elaboracion propia
5.3.3.2. Sobrecaentador

Paso 1
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Primero es necesario determinar el flujo de calor absorbido por las paredes de tubos
que sdllan la trayectoria de los gases de combustion hacia la chimenea a partir de la (4.47).

. . 0.025Q,, 0.025x 191,613,447.2
Qplec_g = Qplsb_g = 3 = 3

Qplec_g = Qplsb_g = 1,596,778.73 k]/h

El valor de Qev para el desarrollo de la (4.47) ha sido determinado en la ecuacion
(4.8).

Paso 2

Se determinan las temperaturas de entrada y salida tanto de los gases de combustion
como del vapor sobrecalentado correspondientes al sobrecaentador. A partir de la (4.48) a
(4.51).

Tg_sbl = Tg_pptZ = 117558 K
Qg = (1 —Epp)Q, = 1,364,571.41 K/h

st_g =Q,, —Qy, = 53,100,000 — 1,364,571.41

Qy, , = 51,735,428.59 K] /h

Qb g+ Yisw g _ 12275 _ 2173542859 + 1,596,778.73

m, 217,694.37
hg 2 = 981.27 K] /kg gases de combustion

hg_st = hg_sbl -

La temperatura de sdida de los gases de combustion del sobrecalentador T, g, Se
calculaapartir deh, 4, utilizando la metodologia expuesta en el Anexo A.

Ty b2 = 1014.24 K

Obtenido esto, se halla la diferencia de temperaturas logaritmica media para €l
sobrecalentador Aty s, tomando como base la ecuacion (1.98).

(Tg_sbl - Tv_sbz) - (Tg_sbtz - Tv_sbl)

At =

ml.sb Tg sbl1 Tv sb2
In T =T
g sbt2 = lv_sb1l

(1175.58 — 723.15) — (1014.24 — 534.55)

1 117558 — 72315
N1014.24 — 53455

Atml_sb = 4‘6593 K

Atml_sb =

Paso 3

Se cacula las temperaturas medias correspondientes a los fluidos que intervienen
en e intercambio de caor en e sobrecalentador. Para hallar las temperaturas medias
aproximadas del intercambiador se utiliza la ecuaciéon (1.99). Utilizando también las
expresiones (4.52) y (4.53):

Ty a2 = Typs _ 723.15 — 53455

T o2 72315
Inp =) In53755

Ty som = 624.11 K

Tv_sbm -
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1175.58 — 1014.24

Tg sbm = 117558
N1014.24

Tg som = 1092.93 K

Paso 4

Se calculalas temperaturas de pared y de pelicula correspondientes alos fluidos. La
temperatura de pelicula de los gases de combustion T, ¢, €xpresada en K, se toma como

referencia para d calculo de su coeficiente convectivo. Viene dadapor la (4.54).
Tg_sbp(l) = Tv_sbm = 62411 K

_ Tg_sbm + Tg_sbp(1) _ 1092.93 — 624.11
Ty sory = > = 5

Tg_sbf(l) = 85852 K

Donde T, 4, €s la temperatura de la pared del tubo en el lado de los gases

expresada en K. Su valor final resulta del proceso iterativo, pero para la primera iteracion
se asume como igual a T, s Para e caso de la temperatura de pared del lado del vapor
Ty psp S @sume el mismo valor inicial.

Paso 5

Se presenta algunos aspectos de la configuracién del arreglo de tubos de
sobrecalentador como € material de los tubos, € diametro exterior de los tubos d,
expresado en m, espesor de los tubos x, expresado en m, nimero de tubos n;, €
espaciamiento transversal entre tubos s; y el espaciamiento longitudinal entre tubos s;.
Todo esto sobre labase que el sobrecalentador tendra una disposicion de tubos en linea

El valor de dy se asigna teniendo en cuenta los criterios de disefio para
sobrecalentadores expuestos en € apartado 2.4.5.1. Asimismo, para determinar el materia
y el espesor de tubos x,, se utiliza los conceptos del apartado 2.5.2. De este modo tiene para

el sobrecalentador:

Tabla5.5. Dimensionesde arreglo de tubos
en sobrecaentador

d, | Diametro de tubos 0.04445 m
s; | Egpaciamiento transversal | 0.0898 m

s | Espaciamiento longitudina | 0.1778 m

Xp | Espesor 0.00381 m
Fuente: Elaboracion propia

El material elegido para los tubos es acero a carbono soldado por resistencia
eléctrica SA-178 Gr A.

El nimero de tubos n, depende de la densidad y la velocidad media del vapor en €
sobrecalentador, asi como del &rea interna de la tuberia por donde circula. Se determina a
partir dela (4.55).

_ 1, _ 100,000
~ 3600p wyA, 3600 x 17.29 x 16.5 X 0.001065

n, =90.3 =91

N
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Se verificael ancho del sobrecalentador mediante la expresion (4.56):
l sp = s¢(ny +1) —dp = 0.0898 (91 + 1) — 0.04445
lisp =8.216m

Se observa que es menor a ancho del generador de vapor, por lo que los valores
asumidos son factibles.

Paso 6

Se halla el coeficiente convectivo del vapor de agua que circula por €l interior de
los tubos del sobrecalentador. Para esto se utiliza los conceptos del apartado 1.2.3.1.

K, = 5.999
«,= 953.656 W/m?°C
Paso 7

Se determina la velocidad mésica de los gases de combustion en € sobreca entador
G, expresada en kg/m?s, la cua viene dada por la (4.57). Aunque primero es necesario
determinar al area de paso de los gases de combustion A, , mediante |a expresion (4.58).

Apg s = eIy (f — 0.975n,dg) = 0.28 x 13.89(8.25 — 0.975 x 91 X 0.04445)
Apg s = 16.795 m?

1y 217,69437
8~ 3600A,; 5 3600 x 16.795

Gg = 3.6 kg/m?s

G

Paso 8

Se halla el coeficiente convectivo de los gases de combustion que circulan por €l
exterior de los tubos del sobrecalentador. Para esto se utiliza los conceptos del apartado
1.2.3.2.

Keay = 8.326
fd =1
f, = 1.05

Reg(l) = 4428.65
Ug1y = 0.0000361 kg/ms
X g(1)= 64.644 W/m?°C

Asimismo, mediante el apartado 1.2.4.2 se halla el coeficiente que proviene de la
radiacion intertubular de los gases de combustion hacia los tubos. Para esto, en la primera
iteracion ya se ha asumido anteriormente como temperatura de pared la temperatura T, s -

ATg_pr(l) = 46882 K

p = 0.3669
B =237
X
=99

K, = 0.785
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%, g1y = 29.9 W/m?°C

Mediante la ecuacion (1.87) se obtiene el coeficiente de transferencia de calor total
perteneciente a los gases de combustion representado por «.

Kg1y= 94.545 W/m?°C
Paso 9

Utilizando la ecuacién (1.36), se calcula el coeficiente global de transferencia de
calor U, parael sobrecalentador.

Utilizando U,,, se calcula la superficie de transferencia de calor necesaria para el
sobrecd entador representada por Sg,, mediante la ecuacion de disefio (1.97).

Uo(l) = 79.425 W/m2°C
Ssb(l) = 388.34 I’Il2
Paso 10

Se completa el dimensionamiento del arreglo de tubos determinando el nimero de
pasos n, através dela ecuacion (4.59).

S S
ity = —o0lt s =7.8543~8
O.975€Vlh —s + >

En base a valor de n,,, se caculala profundidad del sobrecalentador 1, , expresada
en m apartir de (4.60).

lisb(y = npcaydo + (51— do) (npry + 1)
sy = 8 X 0.04445 + (0.1778 — 0.04445)(8 + 1)
I sp(ry) = 1.556 m
Paso 11

Se calculala caida de presiéon en el lado de los gases Ap,, expresada en mm H,O0,
paralo cua se utilizan los conceptosdel apartado 1.3.2.

Setiene quefy y f, son factores determinados mediante las figuras 1.22 y 1.23.
fq = 1.05
f, = 0.34
Ademas p, €S la densidad media de los gases en la pantalla expresada en kg/m3
hallado mediante la expresion (4.62).
pg = 1.220 kg/m3
Py som(1) = Pg_sbl = Py piz = 10328.69 mm H,0

P T? 10328.69 273.15
_ 0 g_sbm(1) _
Pey = Pg™ o Tg_sbm_l'220 10339 1092.93

= 0.3047 kg/m3

Pec1)
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La velocidad media de los gases en la pantalla w, es expresada en m/s viene dada
por (4.64).
Gg 3.6
"~ 0.3047

Wg) =
Pe(1)

Wg1) = 11.82 m/s
Asi setiene apartir de (4.61):

2 2
PgyWe(®) 0.3047 x 11.82
Apg_sb(l) = O-lozfdfanp(l) —2 =0.102x 0.357 x 8 X >
Ap,, g1y = 6-2 mm H,0

Una vez hdlado Apg_sb, se calcula la presion de sdlida de los gases del
sobrecalentador P, g,, mediante (4.65).

Pg_st(l) = Pg_sbl - Apg_sb(l) =10328.69 — 6.2
P sp2(1y = 10322.48 mm H,0

Paso 12

Se calculala caida de presion en el lado del vapor sobrecalentado Ap, , expresada
en kPa, paralo cual se utilizan los conceptos del apartado 1.3.1.

Se tiene que L, es la longitud del tubo expresada en m y determinada por la
ecuacion (4.67).

_ Ss
LOR mn.d,
Lo 388.34
' 7 7 x 91 x 0.04445

Asi setiene apartir de (4.66):

A =0.001 Ne 4w powy’
Py oy =Y Ze/s + (mpy — DTy + a —>—
{q=029
A=0.02
A 0001 (154 (8 — 19029 4 0.02.30:559 ) 17.29 x 16.5°
pv_sb(l) - S5+ (8—-1)0. + 0. 0.03683 >

Apv_sb(l) = 47.782 kPa

Con esto concluye la primeraiteracion.
Paso 13-14
Las siguientes iteraciones contindan seguin los resultados expuestos en la Tabla 5.6.

Tabla 5.6. Iteraciones de sobrecalentador
Unidad |Iteracion 2| lteracion 3| Iteracion 4| Iteracion 5

Ty svp K 671.231 672.649 672.692 672.693
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Tg sbp K 699.084 | 701.340 | 701.408 | 701.411
Ty sor K 896.005 | 897.133 | 897.167 | 897.168
Lsb(n) M 1.556 1.556 1.556 1.556
K, Ad. 8.559 8.565 8.565 8.565
X.g |W/m?°C| 66.118 66.162 66.163 66.163
ATy pprp| K 303.841 | 391585 | 391517 | 391515
<., |W/m?°C| 31834 31.893 31.895 31.895
ug kg/ms | 0.0000373 | 0.0000373 | 0.0000373 | 0.0000373
Reg Ad. | 4292.963 | 4289.059 | 4288.941 | 4288.938
Xz |W/m2°C| 97.951 98.054 98.058 98.058
U |W/m2?°C| 81815 81.887 81.889 81.889
Seb m? 376.996 | 376.664 | 376.654 | 376.654
n, Ad. 7.671 7.665 7.664 7.664
n, * Ad. 8 8 8 8
Py som | mm H,0| 10325.587 | 10325.586 | 10325.586 | 10325.586
Pg kg/m?3 0.305 0.305 0.305 0.305
Wy m/s 11.819 11.819 11.819 11.819
Ap, g, 'mmH,0| 6.203 6.203 6.203 6.203
Lecny M 29.667 29.641 29.640 29.640
Ap,, | kPa 46.631 46.598 46.597 46.597

Fuente: Elaboracion propia

5.3.3.3. Segunda pantalla

Para empezar, se utilizala ecuacion (4.71).

Paso 1

Para empezar se halla la diferencia de temperaturas logaritmica media para la

Que = Qe y = 6,488,325.36 kJ/h

pantalla de salida tomando como base ecuacion (1.98). Se tiene a partir de 4.75:

Atml_spt(l) =

Paso 2

Ty opt1 = Tg bz = 1014.24 K

Tg spizy = 1191.2 — 50 = 964.24 K

Tg_sptz(l) - Tsat@Pd

Ty spt1 — Tg sptz(1) 1014.24 — 964.24
- Tespu — Tsmer,  ,1014.24 — 53455

Atml_spt(l) = 53519 K

N964.24 — 534.55
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Se calcula las temperaturas medias, de pared y de pelicula correspondientes a los
fluidos que intervienen en el intercambio de calor en la pantalla.

Para hallar las temperaturas medias aproximadas del intercambiador se utiliza la
ecuacion (1.99). Utilizando también las expresiones (4.73) y (4.74):

Tv_sptm = Tsat@Pd =534.55K

T _ Toeptr — Tgsprzry  1014.24 — 964.24
I 1 Tesett - |, l014.24
Ty spi2(D) 964.24

Tg_sptm(l) = 1073739 K

También es importante hallar la temperatura de pelicula de los gases de combustion
Tq sptf, EXpresada en K, que se toma como referencia para el cdlculo de su coeficiente

convectivo. Viene dada por (4.75).
Tg_sptp(l) =53455K

Ty o = 53455 K
_ Tg_sptm(l) + Tg_sptp(1) . 1073.739 + 534.55K
Tg spy = > = 5

Tg_sptf(l) = 804.144 K

Donde T, €s la temperatura de la pared del tubo en € lado de los gases
expresada en K. Su valor final resulta del proceso iterativo, pero para la primera iteracion
se asume como igual a Tyy@p,. Para el caso de la temperatura de pared del lado del vapor
Ty _sptp SE @UMe el mismo valor inicial.

Paso 3

Se dimensiona y se determina la configuracion del arreglo de tubos de la segunda
pantalla. EI diametro, espesor de los tubos ya se han determinado en 4.4.2. Ademas, se
tiene que el espaciamiento transversal de lostuboss; es & doble respecto d utilizado en las
paredes de agua. Con todo esto, queda determinar €l nimero de tubos n, a partir de la
(4.76).

_lg—(sy—dp) 825 —(0.2286 — 0.0762)
e = Se = 0.2286
n, = 35.42 = 35

También es importante determinar la velocidad mésica de los gases de combustion

en la segunda pantalla G,, expresada en kg/m?s, la cua viene dada por (4.77). Aunque

primero es necesario determinar al area de paso de los gases de combustion
Apg spe Utilizando la expresion (4.78).

Apg spt = In spe(lf = nedg) = 7 X (8.25 — 35 X 0.0762)

Apg spt = 39.082 m?
oo Mg 21769437
8~ 3600A,, o 3600 x 39.082

pg_spt
Gy = 1.547 kg/m?s
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Donde ;. eslalongitud de los tubos de la segunda pantalla expresada en m. Esta

longitud tiene que ser la necesaria de modo que pueda envolver al sobrecalentador tal y
como se muestraen lafigura4.1. En este caso, se toma como valor 7 metros.

Paso 4

Se halla € coeficiente convectivo de los gases de combustion que circulan por el
exterior de lostubos de la pantalla. Para esto se utiliza los conceptos ddl apartado 1.2.3.2.

Kg(l) = 8.088
fq=0.7 f, =10.92
Reg1) = 3424.308
Ug1y = 0.0000344 kg/ms
X g1)= 18.552 W/m?°C

Asmismo, mediante el apartado 1.2.4.2 se halla el coeficiente que proviene de la
radiacion intertubular de los gases de combustion hacia los tubos. Para esto, en la primera
iteracion ya se ha asumido anteriormente como temperatura de pared el valor de la
temperatura de saturacion T@p, -

ATy spipy = 539.189 K

p = 0.3669

g =237
r_9 K =11
d - r= L

%, 41y= 37.705 W/m2°C

Mediante la ecuacion (1.87) se obtiene el coeficiente de transferencia de calor total
perteneciente a los gases de combustion representado por .

OCg(l): 56.256 W/m2°C
Paso 5

Utilizando la ecuacidn (1.36), se calcula e coeficiente global de transferencia de
calor U, para la pantalla de salida. Dado que por €l interior de los tubos circula agua en
ebullicion, se toma como coeficiente de transferencia de la mezcla agual/vapor €l valor de
12000 W/m?K.

Uo(l) = 53798 W/m2°C
Paso 6

Se calcula e calor transmitido por conveccion y radiacion intertubular hacia los
tubos, que viene representado por Qg_spt, mediante la ecuacion de disefio (1.97). Para esto,

primero es necesario determinar la superficie de transferencia de calor de la pantalla de
salida S, expresada en m?, dada por:

Sspt = Ty gpeNedg =T X 7 X 35X 0.0762
Sppt = 58.652 m?
6,079,337.76 k] /h

Q5pt_g(1) =
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Paso 7

Se plantea el balance para la pantalla de salida entre la energia absorbida por los
tubos de la pantalla y la energia perdida por |os gases en su paso a través de lamisma. Asi
setiene a partir de (4.80).

Qspt_g = rhg (hg_sptl - hg_sptZ)

Qupt (1) 6,079,337.76

hespa) = hspr = =5, == 982.27 — Zp7eqasy
hg_sptZ(l) = 954.342 k]/kg

Asimismo se halla la temperatura recalculada de los gases correspondiente a esta
entalpia que se va a utilizar en la segunda iteracion, representada por Ty gz (2), Mediante el
procedimiento iterativo tratado en € Anexo A.

Tg_spt2(2) = 995,543 K
Se tiene de la expresion (4.81):
Qupe = Qe g1y T Qupe r = 6,079,337.76 + 1,364,571.41

Qupecry = 7:443,909.17 KJ/h

Paso 8

Se calculala caidade presion en el lado de los gases Ap, o expresadaen mm H,0,
paralo cual se utilizan los conceptos del apartado 1.3.2.
Setiene quefy y f, son factores determinados mediante las figuras 1.22 y 1.23.
fy=111 f,=0.2
Ademas p, € la densidad media de los gases en la pantalla expresada en kg/m3
hallado mediante la expresion (4.83).
pg = 1.220 kg/m?3

_ oPeomay  T° 1 99010322485 273.15
Py = Pe ™ B0 T, omy 10339 1073.739
Pypy = 0.310 kg/m3

La velocidad media de los gases en la pantalla w, es expresada en m/s viene dada
por (4.85).
_ Gy 1.547
We T L 0310

Wg1) = 4.994m/s

Asi setiene apartir de (4.82):

2 2
Py Wal 0.310 X 4.994
m)Tg“:o.mzm.nxo.z >

Apg_spt(l) = 0.087 mm H,0

Ap = 0.102f,f,

gspt(1)
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Una vez hallado Ap

P, iz Mediante (4.86).
l:)g_spt2(1) = Pg_sptl - Apg_spt(l) =10322.485—0.087

gspt(1)’

Py spizty = 10,322.40 mm H,0

Con esto concluye la primera iteracion.

Paso 9-10
Las siguientes iteraciones contintian con los resultados expuestos en la Tabla 5.7.

Tabla5.7. Iteraciones de segunda pantalla

se calcula lapreson de salida de los gases de la pantalla

Unidad | Iteracion 2 | Iteracién 3 | Iteraciéon 4
Ty sptz K 995.543 994.253 994.283
Ty sptm K 1,090.461 1,089.776 1,089.792
Ty_sptp K 537.319 537.410 537.410
Tg sptp K 558.842 559.643 559.639
Tg sptf K 824.652 824.710 824.716
At spt K 553.078 552.350 552.367
Kg Ad. 8.194 8.194 8.194
Xc g W/m?2°C 18.796 18.796 18.796
ATy spip K 531.619 530.132 530.152
X g W/m?2°C 39.479 39.467 39.468
Ug kg/ms | 0.0000351 | 0.0000351 | 0.0000351
Reg Ad. 3,360.795 3,360.620 3,360.602
Xy W/m?2°C 58.274 58.263 58.264
U W/m?2°C 55.641 55.630 55.631
Qupi kJh |6,497,796.70 | 6,488,034.43 | 6,488,325.36
hg o2 kJkg 952.420 952.465 952.464
Tgsprzisny| K 994.253 994.283 994,282
Qe kJh |7,862,368.11|7,852,605.84 | 7,852,896.77
Py kg/m?3 0.305 0.305 0.305
Wg m/s 5.072 5.069 5.069
Ap, .« |mmH,0| 0.089 0.089 0.089
Pg sz |mm H,0| 10322485 | 10322.485 | 10322.485

Fuente: Elaboracion propia

5.3.3.4. Evaporador secundario

Paso 1

A partir de la figura 2.12 se elige un valor de R, que expresa la relacion entre el

flujo mésico de lamezcla vapor/aguay del vapor ala salida del evaporador.

R=15

evaporador secundario. Setiene a partir de la (4.90).

Una vez realizado lo anterior, es necesario calcular € vapor generado por el
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Quvs g 87,227,428.31

My evs = hv_evZ — hw_evl - 2795.83 — 879.7
Iy evs = 45522.603 kg/h

Una vez hallado m, .ys, Se calcula el flujo mésico de mezcla vapor/agua liquida en
el evaporador secundario my, s €xpresado en kg/h apartir de laexpresion (4.91).

My evs = RI, oys = 15 X 45522.603 = 682839.041 kg/h

Paso 2

Se determinan las temperaturas de entrada y salida tanto de los gases de combustion
correspondientes a evaporador secundario. A partir de (4.92) y (4.93):

Tg_evsl = Tg_sptZ = 994.28 K
hg evs1 = 952.46 k] /kg

Qevs ¢ T Qv
hg_evsz = hg_evs1 — L"les—g = 95246 —

mg
hg evsz = 544.44 k] /kg

La temperatura de los gases de combustiéon a la salida del evaporador secundario
Tg evs2 SE Calculaa partir deh, s, Utilizando la metodologia expuestaen € Anexo A.

Ty evs2 = 439.01K

87,227,428.31 + 1,596,778.73
217,694.37

Obtenido esto, se halla la diferencia de temperaturas logaritmica media para €l
sobrecalentador Aty eys tomando como base ecuacion (1.98).

_ (Tg_evsl - Tv_evsz) - (Tg_evsz - Tv_evsl)
Atml_evs - T —T
ln g evsl v_evs2

Tg_evsz - Tv evsl

994.28 — 439.01

Atml_eVS = l 99428 — 53455
"%39.01 —534.55

Atpievs = 304.04K

Paso 3

Se calculalas temperaturas medias, de pared y de pelicula correspondientes a los
fluidos que intervienen en el intercambio de calor en el evaporador secundario.

Para hallar las temperaturas medias aproximadas del intercambiador se utiliza la
ecuacion (1.99). Utilizando también las expresiones (4.94) y (4.95):

Ty evsm = Tsat@Pd = 534.55

Tgevs1 — Tgevsa 99428 — 712.16

Tyowt 994.28
Inp==> In71716

Ty evsm = 854.315 K

Tg_evsm -

También es importante hallar la temperatura de pelicula de los gases de combustion
Tq evst» €Xpresada en K, que se toma como referencia para el calculo de su coeficiente

convectivo. Viene dada por (4.96).
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Tg_evsp(l) = Tv_evsp(l) = Tsat@Pd =534.55K

_ Tg_evsm + Tg_evgp(l) _ 854315 + 53455
Tg_evsf(l) - 2 = 2

Tg_evsf(l) = 694432 K

Donde T, .., €S la temperatura de la pared del tubo en el lado de los gases
expresada en K. Su vaor fina resulta del proceso iterativo, pero para la primera iteracion
se asume como igual a Ts,@p,- Para el caso de la temperatura de pared del lado del vapor
Ty _evsp SE @UMe el mismo valor inicial.

Paso 4

Se dimensiona algunos aspectos de la configuracion del arreglo de tubos del
evaporador secundario como e material de los tubos, € diametro exterior de los tubos d,
expresado en m, espesor de los tubos x,, expresado en m y el nimero de tubos n;. Todo
esto teniendo en cuenta la configuracion de tubos en doble D que planteada para €l disefio
de este intercambiador.

El valor de d, se asigna teniendo en cuenta los criterios de disefio para
economizadores expuestos en el apartado 2.4.4. Asmismo, paradeterminar el material y el
espesor de tubos x;, se utiliza los conceptos del apartado 2.5.2. De este modo tiene para el
evaporador secundario:

Tabla5.8. Dimensiones de arreglo de
tubos en el evaporador sec.

d, | Diametro de tubos 0.0508 m
sy | Espaciamiento transversal | 0.1021 m
Xp | ESpesor 0.0030 m

Fuente: Elaboracion propia.

El material elegido para los tubos es acero a carbono soldado por resstencia
eléctrica SA-178 Gr A.

El nimero de tubos n, depende de la densidad y la velocidad media de la mezcla
agualvapor en € evaporador secundario, asi como del area interna de la tuberia por donde
circula Se determina apartir de (4.97).

n. = rhm_evs
t 3600p wpA;
Donde ladensidad de mezclap  se determina mediante (4.99):
Pw 782.367
R2+(——1) 2 (7_ )
_ R p, ) 15’ ln15 +(2z282 1
Pm = Pw (p_w_ 1) RZ - (782.367 ~ 1) 152
p, 24.284%

p. = 732.642 kg/m?

Ademés se elige un valor paralavelocidad de la mezclaw,, de0.26 m/s. Asi setiene:
682,839.041
~ 3600 X 732.642 X 0.26 X 0.001570
n, = 634.407

N
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Se hallael valor de ny; apartir de n, determinando un nimero de tubos en paralelo
gue conforman cada columna de tubos transversales. Asumiendo 8 filas de tubos en
paraeo:

634.407
N =—@g—— = 80 tubos
Se verifica el ancho del evaporador secundario mediante la expresion (4.98):
lt evs = st(y +1) —dp = 0.1021(80 + 1) — 0.0508 = 8.220 m

Se observa que es menor a ancho del generador de vapor, por lo que los valores
asumidos son factibles.

Paso 5

Se determina la velocidad mésica de los gases de combustion en el evaporador
secundario G4, expresadaen kg /m?s, lacual viene dada por la (4.100). Aunque primero es
necesario determinar el area de paso de los gases de combustion A, ., mediante la

expresion (4.101). Se utiliza una longitud del canal de paso de los gases de combustion 1.
de2.3m.

Apg evs = Le(lf— 0.95n4dg) = 2.3 X (8.25 — 0.95 X 80 x 0.0508)

Apg evs = 10.095 m?
o Mg 21769437
8~ 3600Ap, s 3600 X 10.095

pg_evs
Gg = 5.990 kg/m?s
Paso 6

Se halla el coeficiente convectivo de los gases de combustion que circulan por €l
exterior de los tubos del evaporador convectivo. Para esto se utiliza los conceptos del
gpartado 1.2.3.2.

Kg(l) = 7.507
f,=1 f, = 0.85
Reg(l) = 9877.656
Ug1) = 0.0000308 kg/ms
% g1y= 60.790 W/m2°C

Asimismo, mediante & apartado 1.2.4.2 se halla el coeficiente que proviene de la
radiacion intertubular de los gases de combustion hacia los tubos. Para esto, en la primera
iteracion ya se ha asumido anteriormente como temperatura de pared € valor de la
temperaturade saturacion T, @p, -

ATg_evsp(l) = 319765 K
p = 0.3669 B =237
Xy _ _
=5 K-=0515

&, g1y= 12.390 W/m2°C

Mediante la ecuacion (1.87) se obtiene el coeficiente de transferencia de calor total
perteneciente a los gases de combustion representado por .
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Xgy= 73.180 W/m?°C
Paso 7

Utilizando la ecuacién (1.36), se calcula el coeficiente global de transferencia de
calor U, para el evaporador secundario. Dado que por € interior de los tubos circula agua
en ebullicién, se toma como coeficiente de transferencia de la mezcla agua/vapor € valor
de 12000 W/m?K.

Uo(l) = 69.1 W/m2°C

Utilizando U,, se calcula la superficie de transferencia de calor necesaria para €
evaporador secundario representada por S, mediante la ecuacion de disefio (1.97)

Sevs(1) = 1153.299 m?

Paso 8

Se completa el dimensionamiento del arreglo de tubos determinando la longitud
media de los tubos del evaporador secundario L;, expresada en m. Se utiliza ecuacion
(4.102).

Lo Sevs(1) — 0.2251tl¢ly, _ 1153.299 —0.225m x 8.25 x 13.89
RS midon, 7% 0.0508 X 80 X 8
L1y = 10.609 m
Paso 9
Se cacula la caida de preson en e lado de los gases AD, eus expresada en
mm H,0, paralo cua se utilizan los conceptos del apartado 1.3.2.
Setiene quefy y f, son factores determinados mediante las figuras 1.22 y 1.23.
fg=1 f,=0.25
Ademas p, €s la densidad media de los gases en el evaporador secundario
expresada en kg/m? halado mediante la expresion (4.105).
pg = 1.220 kg/m?3

o g Py evsmy T° 1220 10322.485 273.15
gD P P Tyem 10339 854.315
Pyry = 0-390 kg/m3

La velocidad media de los gases en la pantalla w, es expresada en m/s viene dada
por (4.107).
Gg 5.990

Wy =5 =
Pyct) 0.390

Wg1y = 15.375m/s

Asi setiene a partir de (4.104):

2 2
PeyWe®) 0.390 x 15.375
Apg_evs(l) = 0.102f4f,N ) =0.102 x 1 x 0.25 X >

AP, 51y = 28:202 mm H,0



Una vez hallado Ap

g evs’

sobrecalentador P, .., mediante:

Pg_est(l) = Pg_evsl —Ap

g_evs(1)

Py evs2(1) = 10294.283 mm H,0

Con esto concluye la primeraiteracion.

Paso 10-11

Las siguientes iteraciones contindan seguin los resultados expuestos en latabla 5.9.

Tabla 5.9. Iteraciones de evaporador secundario

=10322.485 — 28.202

Unidad |Iteracion 2|Iteracion 3| Iteracion 4 | Iteracion 5
Ty evsp K 536.642 536.659 536.659 536.659
Tg evsp K 552.378 552.521 552.522 552.522
Ty evst K 703.346 703.418 703.418 703.418
Kg Ad. 7.555 7.555 7.555 7.555
X.g |W/m?°C| 61178 61.181 61.181 61.181
AT evsp K 301.937 301.794 301.793 301.793
X g |W/m?°C| 12625 12.627 12.627 12.627
U kg/ms | 0.0000311 | 0.0000311 | 0.0000311 | 0.0000311
Re, Ad. 9781.296 | 9780.531 | 9780.525 9780.525
Xy W/m2°C| 73.804 73.809 73.809 73.809
U W/m2?°C| 69.656 69.660 69.660 69.660
Sevs m? 1144104 | 1144030 | 1144.030 | 1144.030
L; m 10.426 10.425 10.425 10.425
Py kg/m3 0.389 0.389 0.389 0.389
Wg m/s 15.396 15.396 15.396 15.396
Ap, o |mmH,0| 28241 28.241 28.241 28.241
Pg sprz | mm H,0 | 10294.244 | 10294.244 | 10294.244 | 10294.244

Fuente: Elaboracion propia.
5.3.3.5. Economizador

Paso 1
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se cdcula la presén de sdida de los gases del

Como en e caso del sobrecalentador, primero es necesario determinar el flujo de
Este cdor ya se ha

calor absorbido por la pared de tubos lateral a economizador Q

determinado en la ecuacion (4.47).
Qiec g = 1,596,778.73 KJ/h

Paso 2

plec_g*

Se determinan las temperaturas de entrada y salida tanto de los gases de combustion
como del agua correspondientes al economizador. A partir dela (4.112) y (4.113).
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Tg_ecl = Tg_est = 712.16 K
hgec1 = 544.44 k] /kg

Qe+ Q
hg_ecZ = hg_ecl - Lplec_g = 54444 —

mg
hg ecz = 334.84 K /kg

La temperatura de salida de los gases de combustion del economizador T, .., se
calculaapartir dehg ., utilizando la metodologia expuesta en el Anexo A.

Ty ez = 559.14K

44,031,216.03 + 1,596,778.73
217,694.37

Obtenido esto, se halla la diferencia de temperaturas logaritmica media para €
economizador Aty .. tomando como base ecuacion (1.98).

_ (Tg_ecl - Tw_ecz) - (Tg_ecz - Tw_ecl)

Atml_ec N ] Tg_ecl - Tw_ecZ

Tg_ecZ - Tw_ecl

(71216 — 479.15) — (559.14 — 378.15)

Atm ec = 1 712.16 — 479.15
NF59.14 — 378.15

Atmiec = 205.90 K

Paso 3

Se calcula las temperaturas medias correspondientes a los fluidos que intervienen
en el intercambio de caor en e economizador. Para halar las temperaturas medias
aproximadas del intercambiador se utiliza la ecuacion 1.99. Utilizando también las
expresiones (4.114) y (4.115):

 Tye— Twea  479.15—378.15

Tw eem = Twe 47915
Tor et 378.15
Ty eom = 426.659 K
+ _Teer = Tyer _ 71216 - 559.14
gecm Ty et 712.16
It In 71216
T, ec 550.14

Ty eem = 632.566 K

Paso 4

Se calculalas temperaturas de pared y de pelicula correspondientes a los fluidos. La
temperatura de pelicula de los gases de combustion T, ¢, expresada en K, se toma como

referencia para el calculo de su coeficiente convectivo. Viene dada por la (4.47).
Tg_ecp(l) = Tw_ecm = 4‘26659 K

Tg_ecm + Tg_eCp(1) 632.566 — 426.659
Tg_ecf(l) = ) = )

Tg_ecf(l) =529.613 K
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Donde T, ., €s la temperatura de la pared del tubo en el lado de los gases

expresada en K. Su vaor fina resulta del proceso iterativo, pero para la primera iteracion
se asume como igual a T, ..,- Para el caso de la temperatura de pared del lado del agua
Tw_ecp S8 @sUMe & mismo vaor inicial.

Paso 5

Se presenta algunos aspectos de la configuracion del arreglo de tubos del
economizador como €& material de los tubos, €l didmetro exterior de los tubos dg
expresado en m, espesor de los tubos x, expresado en m, nimero de tubos n,, €
espaciamiento transversal entre tubos s, y €l espaciamiento longitudinal entre tubos s;.
Todo esto sobre labase que @ economizador tendr& una disposicion de tubos en linea

El valor de d, se asigna teniendo en cuenta los criterios de disefio para
economizadores expuestos en el apartado 2.4.6.1. Asimismo, para determinar el material y
el espesor de tubos x,, se utiliza los conceptos del apartado 2.5.2. De este modo tiene para

e economizador:

Tabla5.10. Dimensiones de arreglo de
tubos en e economizador

d, | Didmetro de tubos 0.0508 m

s | Espaciamiento transversal | 0.0762 m

s, | Espaciamiento longitudinal | 0.1270 m

Xp | ESpesor 0.00305 m

Fuente: Elaboracion propia

El material elegido para los tubos es acero a carbono soldado por resistencia
eléctrica SA-178 Gr A.

El nimero de tubos n, depende de la densdad y la velocidad media del agua en el
economizador, asi como del area interna de la tuberia por donde circula. Se determina a
partir de (4.117). Se asume una velocidad media del agua liquida en el economizador de
0.18 m/s.

o om, 100,000
~3600p,, W, A; 3600 x 916.604 x 0.18 x 0.001570

n, = 106.968 = 107
Se verifica el ancho de economizador mediante la expresion (4.118):
li ec = st(ng+ 1) —dp = 0.0762 (107 + 1) — 0.0508
li ec =8.179 m

Se observa que es menor a ancho del generador de vapor, por lo que los valores
asumidos son factibles.

Nt

Paso 6

Se halla el coeficiente de transferencia de calor del agua liquida representado por
,, que circula por el interior de los tubos del economizador, el cual es puramente
convectivo. Para esto se utilizalos conceptos del apartado 1.2.3.1.
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K, = 16.567
o= 1836.577 W/m?°C
Paso 7

Se determina la velocidad mésica de los gases de combustion en el economizador
G, expresada en kg/m?s, lacual viene dada por la (4.119). Aungue primero es necesario
determinar a area de paso de los gases de combustion Ap, .. mediante la expresion
(4.120).

Apg ec = 1e(r — 0.975n,dy)
Apg ec = 2.3 X (8.25 — 0.975 x 107 x 0.0508)
Apg ec = 7.088 m?

I, 217,694.37

8~ 3600A,5.c 3600 x 7.088

Gg = 8.532 kg/m?s

G

Paso 8

Se halla €l coeficiente convectivo de los gases de combustion que circulan por €
exterior de los tubos del economizador. Para esto se utiliza los conceptos del apartado
1.2.3.2.

Ky1y = 6.599
fd =1
f,=1

Reg1y = 17401.468
Uge1y = 0.0000249 kg/ms
X g(1)= 78.003 W/m?°C

Asimismo, mediante el apartado 1.2.4.2 se halla el coeficiente que proviene de la
radiacion intertubular de los gases de combustion hacia los tubos. Para esto, en la primera
iteracion ya se ha asumido anteriormente como temperatura de pared la temperatura

Tw_ecm-
ATg_ecp(l) = 205907 K
p = 0.3669
B =237
Xr _
A= 4.5
K, = 0.488

X, 4(1)= 6.625 W/m2°C

Mediante la ecuacion (1.87) se obtiene el coeficiente de transferencia de calor tota
perteneciente a los gases de combustion representado por o,.

%y1)= 84.629 W/m2°C

Paso 9
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Utilizando la ecuacion (1.36), se calcula el coeficiente global de transferencia de
calor U, parael economizador.

Utilizando U,, se calcula la superficie de transferencia de calor necesaria para €l
economizador representada por S, mediante la ecuacion de disefio (1.97).

Uo(l) = 76.645 W/m2°C
Sec(l) = 775.016 m2
Paso 10

Se completa el dimensionamiento del arreglo de tubos determinando € nimero de
pasos n,,. Por geometria de los tubos se tiene la siguiente ecuacion:

Sec() s + TSI

N _ mdon, ' T2
P 0.9751 5 + T

Np) = 20.175 = 22

En base a vaor de n,, se calcula la profundidad del economizador |, .. expresada
en m como sigue:

eccyy = npydo + (51— do) (Npepy + 1)
I eccty = 22 X 0.0508 + (0.1270 — 0.0508)(22 + 1)
ll_ec(l) =2.87m
Paso 11

Se calculala caida de presion en e lado de los gases Apg_ec expresadaen mm H,0,
paralo cual se utilizan los conceptosdel apartado 1.3.2.

Setiene quefy vy f, son factores determinados mediante las figuras 1.22 y 1.23.

Ademas p, € la densidad media de los gases en & economizador expresada en
kg/m3, hdlado mediante la expresion (4.124).

pg = 1.220 kg/m3

Pg_ecm(l) = Pg_ecl = Pg_evsz =10294.244 mm H,0

_ oPeeem T° _ 10294244 27315

Pg = Pe o Toeem 10339 632.567
Pyry = 0.5247 kg/m3

La velocidad media de los gases en la pantalla w, es expresada enm/s viene dada
por la (4.126).
Gg
We) =57
Pec)
8.532
Ve = 5247
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Wg1) = 16.260 m/s
Asi setiene a partir de la (4.123):

2
PeyWe(
Apg_ec(l) = 0.102fdfanp(1)T
3 0.5247 x 16.260
AP, o1y = 0102 X 0.357 X 22 X >
Ap = 70.095 mm H,0

gsb(1)
Una vez halado Ap, oo S8 cacula la preson de sdlida de los gases de
economizador P, .., mediante |a (4.127).

Pgec2(t) = Pgect = AP, ocry
Py ecacty = 10294.244 — 70.095
Py sb2(1y = 10322.48 mm H,0
Paso 12

Se calcula la caida de presion en e lado del agua liquida Ap, , expresada en kPa,
paralo cua se utilizan los conceptos del apartado 1.3.1.
Se tiene que L, es la longitud del tubo expresada en m y determinada por la
ecuacion 4.131.
_ Sec(l)
O mn.d,
Lo 775.016
‘M 7 7 x 107 x 0.0508

Asi setiene a partir de la (4.128):

A = 0.001 Dr 4l Py
Py ecy =Y Ze/s + (np(1) - )ch + a; —5—
=037
A= 0.025
A —0.001(15+ (22 — 1)0.37 + 0 02545.385 916.604 x 0.18°
Proeetty = ™ 2+ (@2 1D0.37+0.0255 5227 2

Apv_ec(l) = 0.5171 kPa

Con esto concluye la primera iteracion. Como se ve, la caida de presion en €
economizador por € lado del agua es minima.
Paso 13-14
L as siguientes iteraciones continlian segun los resultados expuestos en la tabla 5.11.

Tabla5.11. lteracionesde economizador
Unidad | Iteracion 2| Iteracion 3| Iteracion 4| Iteracion 5

Ty ecp K 436.424 436.511 436.512 436.512




Toep | K 446085 | 446257 | 446258 | 446.258
Teet | K 539.326 | 539.412 | 539412 | 539.412
ey | m 2.616 2.616 2616 2.616
K, Ad. 6.653 6.654 6.654 6.654
®., |W/m2°C| 78650 | 78656 | 78.656 | 78.656
ATy eep| K 186.482 | 186310 | 186.308 | 186.308
« , |W/m?°C| 6.807 6.809 6.809 6.809
u, | kg/ms | 0.000 0.000 0.000 0.000
Re; | Ad. |17151.681 | 17149.505 | 17149.486 | 17149.486
«, |W/m?°C| 85458 | 85465 | 85465 | 85.465
U |W/m?°C| 77324 | 77330 | 77.330 | 77.330
Seh m? 768207 | 768.147 | 768.147 | 768.147
n,* | Ad. 100909 | 19997 | 19.997 | 19.997
Ny Ad. 20 20 20 20
Pg cem | mm H,0 | 10250.197 | 10262.274 | 10262.283 | 10262.283
P, | kg/m® | 05229 | 05231 | 05231 | 05231
W, m/s 16316 | 16311 | 16311 | 16311
APy, |mmH,0| 63940 | 63921 | 63921 | 63921
Lecty m 44986 | 44983 | 44.983 | 44.983
Ap, .| kPa 0.503 0.503 0.503 0.503

Fuente: Elaboracion propia

5.3.3.6. Precadentador de aire recuperativo

Paso 1
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Se determinan las temperaturas de entrada y salida tanto de los gases de combustion

como del aire correspondientes al precalentador. A partir de la (4.133) y la (4.134):

hg_prZ = h

Ty

Tg_prl = Tg_ecZ = 559.14 K
hg pr1 = 334.84 KJ/kg

U,

gprl ;
Mg

= 334.84 —

30,573,342.66

217,694.37

hg pr2 = 194.40 k] /kg

La temperatura de salida de los gases de combustion del precalentador T, ., se
calculaapartir dehg ,» utilizando la metodologia expuesta en el Anexo A.

o2 = 452.54 K ~ 453.15 K = 180°C

Se corroboraque T, -, da como resultado la temperatura de salida de los gases en
lachimenea T, ., asumida inicialmente.
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Obtenido esto, se hdla la diferencia de temperaturas logaritmica media para €
precalentador Aty ,, tomando como base ecuacion (1.98).
_ (Tg_prl - Tw_prz) - (Tg_prz - Tw_prl)

Atml pr — T T
-
In g_prl w_pr2

Tg_prZ - Tw_pr1

( 559.14 — 473.15 ) — ( 452.54 — 300.15)

Atpmpr = | _559.14 — 47315
N~45254 — 300.15

Atp pr = 116.04 K

Paso 2

Se calcula las temperaturas medias correspondientes a los fluidos que intervienen
en el intercambio de calor en el precalentador. Para hallar las temperaturas medias
aproximadas ddl intercambiador se utilizala ecuacion (1.99), asi se tiene:

Taprz — Tapri _ 473.15—300.15

Ta_prm -

Ta_prZ 473.15
Inq In350.15
Ta prm = 380.111K
T _ Tg_prl - Tg_prZ _ 559.14 —452.54
s-prm Tg prl N 559.14
In=>=— InS=5++
Ty pr2 452.54
Tg prm = 503.96 K

Paso 3

Se calculalas temperaturas de pared y de pelicula correspondientes alos fluidos. La
temperatura de pelicula de los gases de combustion T, ¢, €xpresada en K, se toma como

referencia para e célculo de su coeficiente convectivo. Viene dada por (4.137).

Taprm + Tgprm  380.111 + 503.964
Tgprp) = Taprpr) = 2 = 2

Tg_prp(l) = Ta_prp(l) =442.038 K

Tgprm + Te prp(1)  503.964 + 442.038
Tg prir) = > = 5

Tg_prf(l) =473.001 K

Taprm + Taprpcy  380.111 + 442,038
Ta_prf(l) = 2 = )

Ta_prf(l) =411.074 K

Donde T, ,;p, €s la temperatura de la pared del tubo en el lado de los gases

expresada en K. Su valor final resulta del proceso iterativo, pero para la primera iteracion
se asume como €l valor intermedio entre T, Y T, prm- Para el caso de latemperaturade

pared del lado del aguaT, ., Se asume €l mismo valor inicial.

Para hallar la temperatura de pelicula del aire T, s Se procede de forma similar,
tomando el valor medio entre T, prp, Y Ta prm-
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Paso 4

Se presenta algunos aspectos de la configuracion del arreglo de tubos del
precalentador como el material de los tubos, € didmetro exterior de los tubos d,, expresado
en m, espesor de los tubos x, expresado en m, nimero de tubos n;, € espaciamiento
transversal entre tuboss; y €l espaciamiento longitudinal entre tuboss;. Todo esto sobre la
base que €l precalentador de aire tendra una disposicion de tubos escalonada, debido a que
esta disposicion permite menores valores de s; y s;, haciendo e intercambiador més
compacto dada la gran cantidad de érea de transferencia que sera requerida.

El valor de dy se asigna teniendo en cuenta los criterios de disefio para
precalentadores de aire recuperativos tubulares expuestos en el apartado 2.4.7.1.
Asmismo, paradeterminar el material y el espesor de tubos x,, se utiliza los conceptos del
gpartado 2.5.2. De este modo se tiene para el precalentador:

Tabla5.12. Dimensiones de arreglo de
tubos en € preca entador

d, | Diametro externo detubos |0.06350 m
sy | Espaciamiento transversal | 0.0953 m

s, | Espaciamiento longitudinal | 0.0953 m

Xp | ESpesor 0.00220 m
Fuente: Elaboracion propia

El material elegido para los tubos es acero a carbono soldado por resistencia
eléctrica SA-178 Gr A.

Primero es necesario € célculo de la densidad media de los gases de combustién en
el precaentador utilizando la ecuacion (4.138). Parala primeraiteracion se asume un valor
de P, ,rm igual ala presion de los gases a la entrada del precalentador P, .4, dada por la
(4.143).

Pg_prm(l) = Pg_prl = Pg_ec2 =10220.323 mm HZO
Utilizando 4.140:

P T° 10220.323 273.15
0 Fgprm(1) —
Py =Pe ™ po 1, = 1220714339 503.96

p, = 0.654 kg/m3

El nimero de tubos n, se determina a partir de la ecuacion (4.139). El valor de w,
se asume inicialmente como 15.5 m/s.
B mh, _ 217,694.37
) = 3600p,;,WgyAr 3600 x 0.654 x 15.5 x 0.00274

ny1y = 2175.086 =~ 2176 tubos
Desarrollando de la (4.140):
n. = 86
li prc1y = se(ne + 1) —do = 0.0953(86 + 1) — 0.0635
li pr =8.223 m
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Se observa que e ancho del precalentador obtenido en la primera iteracion es
coherente con el ancho del generador de vapor .
Desarrollando la (4.141) y la(4.142):
n 2176
Itl(c“ =5 =253 ~ 26
I pra1y = si(ng+ 1) —d, = 0.0953(26 + 1) — 0.0635
lipr) = 2.508 m

Nf1) =

Se recalcula el nimero de tubos total para €l precaentador de aire:
N1y = Ngq) X N = 2336 tubos
Paso 5

Se halla € coeficiente convectivo de los gases de combustion que circulan por €l
interior de los tubos del precalentador. Para esto se utiliza los conceptos del apartado
1.2.3.1.

Koy = 3.754
Reg1y = 25605.117
Ug1y = 0.0000228 kg/ms
X g(1)= 41.238 W/m?°C

Asmismo, mediante el apartado 1.2.4.2 se halla el coeficiente que proviene de la
radiacion intertubular de los gases de combustién hacia |os tubos.

AT ecp(1) = 61927 K

g
p = 0.3669
B =237
K, = 0.2
o, g(1y= 2.035 W/m?°C

Mediante la ecuacion (1.87) se obtiene el coeficiente de transferencia de calor total
perteneciente a los gases de combustion representado por .

Kg1y= 43.273 W/m?°C
Paso 6
Se determina la velocidad mésica ddl aire en el precdentador G,, expresada en

kg/m?s, la cud viene dada por la (4.144). Se asume un &ea de cana de 6 m? parala
primeraiteracion.

m, _173,016.98

— — 2
Ga) = 36004, vy 3600x 6  o010m

Paso 7

Se halla el coeficiente convectivo del aire que circula por € exterior de los tubos
del precalentador. Para esto se utiliza los conceptos del gpartado 1.2.3.2. Dado que € aire
no posee gases no luminosos que emitan radiacion, € coeficiente de transferencia de calor
oc, €S puramente convectivo.
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K,y = 5.611
fa=1 f,=1.02
Re,1y = 21877.690
Uyc1y = 0.0000232 kg/ms
Xa(1y= 59.673 W/m?°C
Paso 8

Utilizando la ecuacion (1.36), se calcula el coeficiente global de transferencia de
caor U, parael precalentador de aire.

Uo1) = 23.804 W/m?°C

Utilizando U,, se calcula la superficie de transferencia de calor necesaria para €
precalentador representada por Sy, mediante la ecuacion de disefio (1.97).

Spr(1y = 3074.44 m?

Paso 9

Se completa el dimensionamiento del arreglo de tubos determinando la longitud de
los tubos del precalentador L, expresada en m dada por (4.145).

Sepc1 3074.44
Leqy = —2@
‘W7 wdgnggy X 0.0635 X 2236

Lt(l) =6.892 m

Si setiene en cuenta para € disefio la presencia de 2 separadores de flujo, se puede
cacular ladturadd ducto de paso del aire através de la (4.146).

_ L
b pry = =3~

lh_pr(l) =2.297m
Paso 10

Se calculala caida de presion en el lado del aire Ap, or expresadaen mm H,0, para
lo cual se utilizan los conceptos del apartado 1.3.2.

Setiene quefy y f, son factores determinados mediante las figuras 1.22 y 1.23.
fa=1 f,=0.38
El valor de p, se hallamediante la ecuacion (4.148).
Paprm(1) = Paprz = 10419 mm H,0

l:)a_prm(l) TO

Pory = 1.292

PO Ta_prm

_ 1 99, 10419 273.15

Pacy = +47470339380.111
Pacry = 0-959 kg/m3

Lavelocidad mediadel aire en el precalentador w, es expresadaen m/s viene dada
por 4.151.
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Asi setiene apartir dela (4.147):

Gac1

Wa) = pa;;
a

8.010

Wa(1) = 9959

W1y = 8.349m/s

2
PacyWa)
Apa_pr(l) = 3 X 0.102fdfanfT
0.959 x 8.349°
Apa =3%x0.102%x0.38 X 26 X
_pr(1)

Ap

apr(l)

2

101.169 mm H,0

Una vez hallado Ap,, se calculala presion de entrada del aire P, .1 mediante la (4.150).

Papriy = Paprz + 8P, q) = 10419 + 101.169
P, pric1y = 10520.169 mm H,0
Paso 11

Se calcula la caida de presion en el lado de los gases en el precalentador Ap,

expresadaen mm H,0, paralo cua se utilizan los conceptos del apartado 1.3.1. Setiene a
partir de la ecuacion (4.151):

Paso 12-13

_ Lecny pg(1)""g(1)2
Ap, .1y = 0-102 <§e s F A 5
A =0.025
A = 0102( 1.5 4 0.025 5892 ) 06538 15.57
Pgpray =% ~+0. 0.0591 2

Ap

gpr(1)
Con esto concluye la primera iteracion.

= 34.480 mm H,0

Las siguientes iteraciones contintan segun los resultados expuestos en latabla 5.13

Tabla5.13. Iteraciones dd precalentador de aire

Unidad Iteracion | Iteracion | Iteracion | Iteracidn | Iteracion | Iteracion
2 3 4 5 6 7

Wg m/s 15.103 15.103 15.103 15.103 15.103 15.103

P; prm | mm H,0 | 10203.083 | 10203.470 | 10203.414 | 10203.401 | 10203.398 | 10203.398

P2 prm | mm H,0 | 10383.584 | 10377.137 | 10375.344 | 10374.950 | 10374.864 | 10374.845

Pg kg/m3 0.65279 | 0.65281 | 0.65281 | 0.65281 | 0.65281 | 0.65281
n; Ad. 2236 2236 2236 2236 2236 2236
ng Ad. 26 26 26 26 26 26




nc Ad. 86 86 86 86 86 86
Iy pr m 2.508 2.508 2.508 2.508 2.508 2.508
n * Ad. 2236 2236 2236 2236 2236 2236
Tg prp K 430.757 | 431970 | 432346 | 432431 | 432.449 | 432.453
Ta_prp K 420.517 | 430.756 | 431.138 | 431.224 | 431.243 | 431.247
Tg pre 467.361 | 467.967 | 468.155 | 468.197 | 468.207 | 468.209
Ta prf 404.814 | 405434 | 405.624 | 405.667 | 405.677 | 405.679
Ky Ad. 3.741 3.742 3.743 3.743 3.743 3.743
®eg | W/m2°C | 41.088 41.104 41.109 41.110 41.110 41.110
ATy pry K 73.207 71.994 71.619 71.534 71.515 71.511
X g | W/m?2°C 1.998 2.002 2.003 2.003 2.003 2.003
Reg Ad. 25852.702 | 25825.818 | 25817.503 | 25815.622 | 25815.211 | 25815.121
Xg | W/m?°C | 43.085 43.106 43.112 43.113 43.113 43.114
Apa pr m? 6.408 6.544 6.575 6.582 6.584 6.584
G, | kg/m?s 7.500 7.344 7.309 7.302 7.300 7.300
K, Ad. 5.579 5.582 5.583 5.583 5.584 5.584
®, |W/m?°C| 57.002 56.307 56.153 56.119 56.112 56.111
U |W/m?C| 23309 23.198 23.174 23.168 23.167 23.167
Ssb m? 3139.827 | 3154.825 | 3158.117 | 3158.836 | 3158.992 | 3159.026
L¢ m 7.039 7.073 7.080 7.082 7.082 7.082
Ip pr m 2.346 2.358 2.360 2.361 2.361 2.361
Re, Ad. 20722521 | 20267.778 | 20164.323 | 20141.698 | 20136.767 | 20135.693
Pa kg/m3 0.964 0.963 0.963 0.963 0.963 0.963
Wa nvs 7.780 7.623 7.588 7.580 7.579 7.578
Apa pr| mm H,0 | 88.274 84.688 83.899 83.728 83.690 83.682
Apg pr| mm H,0 | 33.707 33.818 33.843 33.849 33.850 33.850

Fuente: Elaboracion propia

5.3.4. Disefio los componentes complementarios

5.3.4.1. Caderin de vapor
A partir de la expresion (4.158):

p, = 782.367 kg/m?

m,,

100,000

Vaa =

10p, 10 x 782367

vcld =12.782 m3

Una vez hallado V4, es sencillo determinar el didmetro del calderin asumiendo
primero unalongitud del mismo de 10.25 m.

211
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dcld = 1.260 m

5.3.4.2. Tubosbgantes

Se elige un valor de velocidad mésica del agua de 1000 kg/m?s. Una vez elegido €l
valor de velocidad masica, es sencillo determinar €l diametro interno de los tubos bgjantes

apartir de (4.159).
4o = m,R /100,000 x 15
itb ™ 11800mG, ./1800m x 1000

dip = 0.515 m

5.3.4.3. Chimenea

a Dimensionamiento

Se considera una velocidad media de los gases de combustion en la chimenea de 10
m/s.

Primero, se determina Py mediante la ecuacion (4.161):

LT _ 199027315
Pe= P, o, ~ “°7453.15

p, = 0.735 kg/m3

Luego, apartir de (4.160):

4 m, 217,694.37
T [900mwgp, — |[900T x 10 X 0.735
dg, =3.23 ®*3m

Recalculando la velocidad de los gases w, para3 metros:
wg = 11.63 m/s

La altura minima, como ya se explico, viene determinada por la normativa
correspondiente de lugar en el que se ubique. Se propone como valor 30 metros.

b. Tiro natura
Se tiene de la ecuacion (4.162):

11 1 1
Apg, = pglen273 <T_ap_ g_ch) = 1220 %30 > 273 <3oo.15 - 453.15)

Ap,,, = 11.2434 mm H,0

c. Caidade presion de los gases en chimenea

La caidade presion total de los gases de combusgtion en una chimenea ya en uso (de
rugosidad media) se puede expresar mediante la ecuacion (4.163).
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B len\ PgWe” 30) 0.735 x 11.63>
Bp, o, = 0.102(1+0.035 7 )£ = 0.102( 1+ 0.035 .
Apg_ch = 6.851 mm H,0

5.3.4.4. Ventiladores
a. Ventilador detiro forzado
El diferencial de presion estatica requerida Ap,, expresado en mm H, 0 viene dado
por la ecuacion (4.164) utilizando un factor de seguridad de 1.4.

Ap, = 1.4 (Ap,  +80) = 1.4 X (83.682 + 80)

a_pr

Ap,,=1.4%x163.682 = 229.155 mm H,0

El flujo volumétrico que debe soportar €l ventilador es dado por la (4.165)
utilizando un factor de seguridad de 1.25.

173,016.98
1.205

V= 1.25x 143,582.56 = 179,478.19 m?/h

Por dltimo, la temperatura que tendra que soportar el ventilador serala temperatura
del aire primario T,, expresadaen K.

T,p = 300.15 K

Vi = FS% =125

a

b. Ventiladoresdetiro inducido
El diferencial de presion estatica requerida Ap,, expresado en mm H,0 viene dado
por la ecuacion (4.166) utilizando un factor de seguridad de 1.3.
Ap, = 1.3 x 158.23 mm H,0
Ap,, = 205.7 mm H,0
El flujo volumétrico que deben soportar los ventiladores es dado por (4.167)
utilizando 1.25 como factor de seguridad.

217,694.37

v —FSmg—125
o=y, = 0.735

pg
Vy = 370,110.89 m3/h

Por lo que s se utiliza 2 ventiladores de tiro inducido cada uno debe tener
capacidad para 185,055.45 m3 /h.

Por ultimo, la temperatura que tendra que soportar los ventiladores sera la
temperaturade los gases en lachimenea T, ., expresadaen K.

Ty en = 453.15K

5.4. Consolidacion deresultados

El procedimiento desarrollado arroja una serie de resultados que es conveniente
analizar y desglosar detenidamente.



214

5.4.1. Balancede masa

La tabla 5.14 proporciona los flujos masicos resultantes del aire, bagazo de cafia,
gases de combustion y el agua liquidal/vapor; ademés de los de sus componentes. También
se especifica el porcentaje que representa cada componente respecto al total. A diferencia
de esto, en latabla 5.15 se especifica los flujos volumétricos en condiciones normales de

estos componentes.
Tabla5.15. Flujos masicos del generador de vapor
kg/kg de
bagazo kg/h %
himedo
Aire seco 3.799 171,856.423 99.329%
Aire H,0 0.026 1,160.557 0.671%
Total An | 3824 |, | 173,016.979 100%
Bagazo seco 0.475 21,490.089 47.5%
Bagazo de H,0 0.500 22,621.147 50.0%
cana Ceniza 0.025 1,131.057 2.5%
Total 1.000 m, | 45,242.293 100%
6(0) CO | 0.011 496.739 0.228%
CO, CO, | 0.843 38,156.513 17.528%
Gases de H,0 H,0 | 0.818 37,021.085  |17.006%
combustion N, N, | 2913 131,796.651 | 60.542%
0, 0, | 0.226 10,223.382 4.696%
Total Gy, | 4812 |mg| 217,694.370 100%
Agua/Vapor Ry | 2210 |, | 2100,000.000 100%
Fuente: Elaboracion propia
Tabla5.15. Flujos volumétricos del generador de vapor
nm3/kg de bagazo am3/h %
himedo
Qeiég 2.950 133,479.161 98.930%
Aire H,0 0.032 1443732 | 1.070%
Total A, 2.982 V| 134,922.893 | 100%
Gases de COo |[CO] 0.009 397.391 0.223%
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combustion | o |[co,]| 0429 19431.204 | 10.887%
H,0 |[[H,0] 1.018 46,054.230 | 25.804%
N, | [N,] 2.331 105,437.320 | 59.076%
0; | [0,] 0.158 7,156.367 4.010%
Total | G, 3.945 Vy | 178,476.513 | 100%

Fuente: Elaboracion propia

En los resultados anteriores se observa que para la redizacion de este
procedimiento no se ha tomado en cuenta emisiones de la caldera de SO, y NO,, que son
importantes en cuanto a evaluar la contaminacion generada por la calderay latendencia a
la corroson. En el caso del bagazo la concentracion de SO, en los gases de combustion es
muy baja, no asi en el caso de NO,. Esto se puede evaluar analizando especificamente el
tipo de bagazo de cafia utilizado en la operacion de la caldera. Sin embargo, para efectos
del disefio térmico no existe relevancia significativa, por lo que se considerd factible su
omision.

Ademés es importante observar que el porcentge de CO como parte de la
combustion incompleta si se ha considerado, dado que las emisiones de CO dltas en la
combustion del bagazo respecto a la de otros combugtibles. Esto genera que se utilice un
alto valor de exceso de aire (33%) con el objetivo de reducir este tipo de emisiones.

Del mismo modo, los gases de combustion tienen un alto contenido de vapor de
agua, debido a la humedad de combustible y que afectara en gran medida la eficiencia
térmica.

5.4.2. Balance deenergia

En la tabla 5.16 se ha desglosado el andlisis energético general del generador de
vapor. Se observa que las pérdidas de eficiencia en una caldera son originadas por € calor
sensible en los gases de combustion de la chimenea, por € vapor del agua presente en los
gases de combustion, e combustible no quemado, el calor perdido através del aidamiento,
incrustacion en los tubos de la calderay el calor que trasporta la purga.

La mayor cantidad de pérdidas en el sistema termodinamico estan concentradas en
la energia sensible que se pierde en los gases de combustiéon que salen de lachimenea. Sin
embargo, esta pérdida es relativamente baja debido a la existencia de un economizador, ya
que sin este sistema, la eficiencia de la cal dera seria aproximadamente 5% menor.

Otro sstema que recupera energia de los gases de combustion es el preca entador
de aire, que hace que tanto el aire primario como secundario entren a una temperatura
mayor al hogar. Todo esto mejora la eficiencia de la caldera pues el aire al ingresar a una
temperatura mayor da como resultado que la temperaturafinal de los gases sea mas dta.
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Otro aspecto de sefidar es la influencia de la humedad del bagazo como un factor
fundamental en la eficienciay la relacion vapor/bagazo que puede obtener una caldera. A

menor humedad, las prestaciones son notablemente mayores.

Tablab5.16. Andlisis energético general del generador de vapor

kJ/kg de %
bagazo kJ/h (respecto
humedo al PCI)
PCI q, |7,639.085 Qi 345,609,722.393 | 100%
Ganancias| PO a@reentrante | d,, | 7.738 Q. | 350,086.437 0.101%
Por bagazo . : 0
entrante q. 5.945 Q. 268,977.014 0.078%
Por combustiéon | . .
0
incompleta q, | 111.060 | Q. | 5,024,611.622 1.454%
Por calor '
sensible en qq, | 939.298 | Q. | 42,496,001.164 | 12.296%
Pérdidas chimenea
Por radiacion . : 0
externa d,, | 29.203 Qrp 1,321,202.569 0.382%
Por ceniza q., | 191.023 ch 8,642,307.239 2.501%
Calor aprovechable q, |6,382.185 Qa 288,744,663.250 | 83.546%

Fuente: Elaboracion propia

En la tabla 5.17 se ha desglosado € requerimiento de la energia térmica del
generador de vapor segln el intercambiador de destino y el medio de transferencia de
calor. Se observa que la mayor cantidad del calor aprovechable va dirigido a la
evaporacion, esto va relacionado ala presion de trabajo dela cadera.

Asmismo del calor destinado a la evaporacion, aproximadamente la mitad es
transmitido debido a radiacion de la llama en la camara de combustion, esto debido a la
existencia de paredes de agua que la sellan. Esto genera que junto a las otras paredes de
tubos y pantallas disminuyan el calor que necesitara absorber el evaporador secundario,
disminuyendo asi también sus dimensiones.

Tabla5.17. Requerimiento de energiatérmica

FUEFIDEE kd/h Total (kd/h)
energia
. Gases de : .
Al economizador combustion Qecg |44,031,216.03| Q. | 44,031,216.03
Al Radiacion . .
evapor ador Paredes de agua dellama Qp.r [86,682,255.94| Q. | 191,613,447.22
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Gases de .
) COmbUSti én Qppt_g 5,262,688.74
Primera pantalla ——
iacion | .
dellama | Qeptr | 1,162,412.68
Gases de .
Segundapantalla| oo | Qsprg | 648832536
Evaporador Gasesde | -
secundario combustion Qevs g |87,227,428.31
Gases de .
Pared |ateral /eco combustién Qplec_g 1,596,778.73
Pared |aterdl Gasesde | .
levap combustion Qplevs_g | 1,996,778.73
Gasesde | .
Pared lateral /sob | PP 0 | Qpisog | 1,596,778.73
Gases de .
combustion | Qsbg [ 21:735428.59
Sobrecalentador Y Q 53,100,000.00
: sb
dellama | Qsbr | 1,364,571.41
; Gases de . '
Precalentador de aire combustion Qprg [30,573,342.66 | Qpr | 30,573,342.66

Fuente: Elaboracion propia

5.4.3. Disefio

En la tabla 5.18 se exponen los resultados obtenidos referidos a la camara de
combustion, en referencia al calor intercambiado, a temperaturas caracteristicas,
dimensiones principales, etc.

Se destaca que e 25% del calor introducido es absorbido en las paredes de la
camara de combustion, lo que representa un descenso en latemperatura de los gases de 260
K. Asimismo, se menciona que a pesar que la emisividad asumida como 0.7 es muy
cercana a los valores reales, esta puede ser calculada con mayor exactitud ya que depende
también de la geometria de la camara de combustion, ademés de las caracteristicas del
combustible.

En cuanto al disefio de los intercambiadores de calor, en la tabla 5.19 se exponen
los coeficientes de transferencia de calor para cada uno tanto en €l lado envolvente como
en € lado de los tubos, ademas del coeficiente general. Aqui se puede observar que
mientras mayor sea €l coeficiente de uno de los dos fluidos de intercambio, menor
incidencia tiene en el coeficiente de calor genera, como se ve en el caso de los tubos
evaporadores.

Tabla5.18. Resultados de disefio de cdmara de combustion

Calor introducido H'; |kJKkg de bagazo 7,993.41
Calor introducido Q kJ/h 361,640,007.65
Calor irradiado Q, kJ/h 89,212,618.31
Porcentaje de calor irradiado Q.o % 0.25
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Emisividad en camara de combustion e | Adimensiona 0.70
Temperatura adiabatica de llama Taq K 1,451.60
Temperaturaala salida Tsc K 1,191.23
Temperatura media Tee K 1,321.41
Velocidad media de gases de combustion | Wy _¢c m/s 6.25
Area de seccion transver sal St cc m? 3841
Altura I m 13.89
Ancho l¢ m 8.25
Longitud transver sal 1, m 4.66
Altura delaventana Iy m 3.89
Superficie de cAmara de combustién Sce m? 332.00

Fuente: Elaboracion propia

Tabla5.19. Coseficientes de transferencia de caor de intercambiadores de calor

. Tubos Envolvente
MEHEE ol EIElr Fluido o« Fluido « Uo
. Mezcla
Primera pantalla vapor/agua sat. 12,000.00 | Gases | 70.43 | 66.62
Vapor
Sob sobrecalentado 953.66 | Gases | 94.55 | 79.42
Sobr ecalentador Pared Mezola
12,000.00 | Gases | 90.00 | 90.00
lat.* | vapor/aguasat.
Mezcla
Segunda pantalla vapor/agua . 12,000.00 | Gases | 56.26 | 53.80
Mezcla
Evaporador Evap. vapor/agua sat. 12,000.00 | Gases | 73.18 | 69.10
secundario Pared Mezcla
lat * vapor/agua . 12,000.00 | Gases | 80.00 | 80.00
Eco. Agualiquida | 1,836.58 | Gases | 84.63 | 76.64
Economizador | Pared Mezcla 12.000.00 | Gases | 70.00 | 70.00
lat.* | vapor/aguasat.
Precalentador deaire GasesQ(? 43.27 Aire | 59.67 | 23.80
combustion

Fuente: Elaboracion propia

En general, los valores de U, calculados para los intercambiadores donde circula
agua liquida por € interior de los tubos se encuentran entre los 70 y 90 W/m?°C,
tendiendo a ser mayor a mayor temperatura de los gases de combustion.

Es muy diferente en el caso del precalentador de aire, donde los coeficientes de
transferencia se encuentran en el mismo rango de valores, generando un valor de U, mucho

menor.




219

En la tabla 5.20 se expone las &eas de transferencia de calor necesarias en el
generador de vapor para cada intercambiador. Se aclara que para @ caso de las paredes de
agua, se utiliza el valor de area proyectada. Asmismo se determina € area total de
transferencia de calor como 6006.8 m?.

Lo anterior permite generar el perfil de temperaturas de la caldera en lafigura 5.2.
Aqui se observa que conforme las temperaturas de los gases van disminuyendo, las areas
de trandferencia de calor se van incrementando, debido a la menor diferencia de
temperaturas logaritmica media existente. Esto se observa claramente al disefiar el
precadentador de are y el economizador, cuyas dimensiones requieren considerables

extensiones de areas de transferencia por unidad de calor transmitido.

Tabla 5.20. Areasde transferencia de calor y temperaturas de intercambiadores

Areas (m?) Temperatura (K) Tem?oe(r:;atura
I nter cambiador es de Calor ) Agua
A Area .

Area acum. Gases Agualvapor/aire | Gases |/vapor
/aire
- Taa 1,451.60 | Ts@py | 534.55 | 1,178.45 | 261.40

Céamara de combustion* 322.68
322.68 Tye 1,191.23 | Tsu@p, | 534.55 | 918.08 | 261.40
32268 | Ty pper | 1,191.23 | Teur@p, | 534.55 | 918.08 | 261.40

Primera pantalla 32.58
355.26 | Ty pprz | 1,175.58 | Toarep, | 534.55 | 902.43 |261.40
Sob. 376.65 | 355.26 | Ty g | 1,175.58 | T, o, | 723.15 | 902.43 |450.00

Sobr ecalent.

Pared lat.* | 1050 | 74242 | Tyay | 1,014.24 | T, g, | 53455 | 741.09 |261.40
74242 | Ty ooty | 1,014.24 | Toaep, | 534.55 | 741.09 |261.40

Segunda pantalla 58.90
801.07 | Tysprz | 994.28 | Tsar@p, | 534.55 | 721.13 | 261.40
Evaporador Evap. |1,144.03| 801.07 | Tyeys: | 994.28 | Teaep, | 53455 | 721.13 | 261.40
secundario | poreq i+ | 60.00 |2,005.10 Ty evs2 | 71216 | Toaap, | 534.55 | 439.01 |261.40
Eco. 768.15 |2,005.10| Tgec1 | 71216 | Ty o2 | 479.15 | 439.01 |206.00

Economi zador
Pared lat.* | 7453 |2,847.77| Tyeer | 559.14 | T, o | 378.15 | 285.99 |105.00
315003 | 2.847.77| Tgpry | 559.14 | T,y | 473.15 | 285.99 |200.00
Precalentador deaire '

6,006.80 | Ty, | 452.54 T, pri | 30015 | 179.39 | 27.00

Fuente: Elaboracion propia

Figura5.2. Perfil de temperaturas de generador de vapor
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Fuente: Elaboracién propia.

Por Ultimo, en la tabla 5.21 se exponen las caidas de presion existentes en el
generador de vapor Yy lostiros requeridos por los ventiladores tanto de tiro forzado como de
inducido.

Tabla 5.21. Caidas de presién en generador de vapor
Fluido Caida de presion

Primera pantalla | Gases de combustion| AP, | 0.312mm H,0

Gases de combustion| Ap, g, | 6.203 mm H,0
Vapor de agua Apy sp 46.597 kPa

Evaporador s. | Gases de combustion| Apg o5 | 28.241 mm H,0

Sobr ecalentador

Segunda pantalla | Gases de combustion| AP g, | 0.089 mm H,0

Gases de combustion| AP, .. | 63.921 mm H,0

Economizador

Agua Ap,, e 0.503 kPa
Gases de combustion| Apg pr | 33.850 mm H,0
Precalentador -
Aire Apa pr | 83.682 mm H,0

Chimenea Gases de combustion| Apgcn | 6.851 mm H,0

Tiro chimenea |Gasesdecombustion| Ap, | 11.243 mm H,0
Tiroinducido |Gasesdecombustion| Ap, |158.224 mm H,0

Tiro forzado Aire Ap,, |163.682 mm H,0
Fuente: Elaboracion propia




221

En cuanto a los gases, destaca las caidas de presién en el economizador y en el
precalentador de aire, generadas tanto por las altas velocidades que acanzan los gases
(entre 15 y 16 m/s), como por el elevado nimero de pasos en el caso del economizador.
Cabe recordar que estas velocidades se encuentran limitadas también por las caracteristicas
abrasivas del combustible, pero en este caso |os vaores hallados se encuentran en el rango
de factibilidad para bagazo de cafia. En el caso del economizador, las altas velocidades se
generan por € reducido espaciamiento transversal planteado, esto en virtud de disminuir el
area de transferencia de calor requerida

En cuanto a las caidas de presion del agua liquidal/vapor, destaca la caida de presion
en el sobrecadentador, producida en el caso de la caida de preséon distribuida por la alta
velocidad del vapor (16 m/s) y en el caso de las caidas de presion concentradas por los
codos, accesorios, entradas y salidas.

5.5. Validacion de metodologia

La metodologia desarrollada se valida mediante la comparacion con la hoja de
especificaciones o0 “Data Sheet” de una caldera acuotubular bagacera de 100 t/h que opera
actuamente en la planta de produccién de etanol de Sucrodcoholera del Chira S.A,
[lamada también “Cafla Brava’, que se encuentra en la carretera Ignacio Escudero
Tamarindo km 6, en la provincia de Sullana — Piura.

Dicha calderatiene las siguientes caracteristicas:
e Marca Mitre.
e Modelo: MPB100.
e Circulacion: Natural.
e Capacidad normal: 100000 kg/h de vapor de 43 bar man/450°C.
e Alimentacion: Aguaosmdticay desaireada a 105°C.
e Combustible principal: bagazo de cafia con 50% de humedad.
e Presion detrabgjo del generador de vapor: 48 bar

Como se puede notar, €l disefio se ha realizado siguiendo los mismos pardmetros de
disefio, por lo que es factible efectuar una comparacion propuesta con la hoja de
especificaciones de la caldera (Anexo D). Esto se expone en latabla 5.22.

En esta tabla se puede extraer varias conclusiones, tanto en la concordancia con
resultados en algunos casos como en la discrepancia que existe en otros.

Es importante notar la diferencia existente entre los flujos de combustible, aire y
gases de combustion obtenidos. Esta diferencia, a pesar de no ser excesiva nos brinda un
punto de partida en donde se puede mejorar la exactitud de la metodologia. Esta diferencia
ha sido causada debido a que la composicion del bagazo varia segun el tipo de cafia de
azucar de donde proviene, por lo tanto, es posible que el disefiador de esta caldera haya
tomado una composicién diferente ala asumida para este trabgjo.

En & mismo sentido, la composicién del bagazo influye en el poder calorifico del
mismo, por lo que eso explicaria la mayor cantidad de bagazo requerido por el fabricante
de este generador de vapor. Es conveniente ademas, la utilizacién de nuevas formulas de
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célculo de poder calorifico del bagazo que se gjusten a estas necesidades y diferentes a las

utilizadas en este trabajo (Hugot, 1986).
Tabla 5.22. Caidas de presién en generador de vapor

Especificacion Data Disefio
Sheet | planteado
Produccién de vapor (kg/h) : 100000 100000 | 100000
Presion de vapor ala sdlida de caldera (bar) 43 43
Temperatura de vapor de salida del sobrecalentador (°C) 450 450
Temperatura de agua de aimentacion, entrada del economizador (°C) 105 105
Temperatura de agua de adimentacion, salidadel economizador (°C) 206 206
Temperatura de aire de combustion, entrada del precalentador (°C) 27 27
Temperatura de aire de combustion, sdidade precalentador (°C) 200 200
Temperatura de gases ala salida del hogar (°C) 918 918.08
Temperatura de gases ala salida del economizador (°C) 294 285.99
Temperatura de gases ala salida ddl precaentador (°C) 180 180
Exceso de aire ala salidade precalentador (%) 33 33
Flujo de aire en la entrada del precalentador (kg/h) 165000 | 173016.98
Flujo de gases de combustion ala salida del precalentador (kg/h) 213000 | 217694.37
Eficiencia“asfired” al PCI (%) 83.51 83.546
Consumo de combustible (kg/h) 46511 | 45242.29
Evaporador — Pared de tubos (m?) 600 598.344
Evaporador secundario (m?) 1150 1144.03
Sobrecalentador (m?) 300 376.65
Superficie de precalentador de aire (m?) 3156 3159.03
Economizador (m?) 656 768.15
Caidade presiéon en la caldera— lado de gases (mm H,0) 43 98.36
Caidade presién en el precalentador — lado de gases (mm H,0) 42 33.85
Caidade presiéon en € precdentador — lado del aire (mm H,0) 86 83.68

Fuente: Elaboracion propia

En cuanto alos resultados obtenidos en las éreas de transferencia de calor, se observa
una gran similitud en el caso del precalentador de aire, las paredes de agua y el evaporador
secundario. Pero en & caso del economizador y el sobrecaentador, los resultados
obtenidos nos arrojan areas aproximadamente 20% mayores a |os que se encuentran en la
hoja de datos. Esta diferencia puede deberse a la utilizacion de diferentes valores de
espaciamiento transversal y longitudinal en estos intercambiadores. Esto conlleva a
diferentes valores de coeficientes de transferencia de calor y no ha podido comprobarse, ya

gue la hoja de datos no cuenta con esas especificaciones.

En este punto es importante comparar los valores de temperatura tanto de entrada y
salida del precdentador de aire en ambos casos. A casi igua potencia térmica se observa
gue la variacion de temperaturas en los gases es casi 10°C mayor en € disefio de Mitre, 1o
gue hace presumir una variacion en su cdculo de las entalpias de los gases de combustion
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en funcién de la temperatura, indicando que la curva temperatura-entapia obtenida por
este fabricante tiene menor pendiente. Este hecho afecta en el calculo de la diferencia
logaritmica media de temperaturas y por tanto, produce e incremento de aeas de
transferencia

En el mismo sentido se sitdan las diferencias de caidas de presion referidas a los
gases que circulan dentro de la caldera, donde se han obtenido resultados mayores debidos
principalmente a exceso de caida de presion obtenido en el economizador. Esto se debe a
la gran cantidad de pasos existente y a bgo valor de espaciamiento transversal de tubos.
Un intercambiador mas compacto reduciria estas caidas de presion, consecuencia de una
menor area de transferencia de calor o la existencia de aletas que permitan reducir el
ndmero de pasos. Es conveniente resaltar que las caidas de presion son bastante coherentes
en el caso del evaporador secundario, €l precalentador de aire y el sobrecalentador.

En conclusién, la metodologia planteada tendra mayor precision en la medida que se
conozca con mayor profundidad la composicion del bagazo de cafia utilizado
especificamente y a su vez, lade los gases de combustion expulsados.

Habiendo expuesto lo anterior, se puede afirmar que los resultados obtenidos son
coherentes y validan la metodol ogia planteada.



CONCLUSIONES

Se cumpli6 € objetivo principa de la Tesis, pues se desarroll6 y validé la metodologia de
disefio planteada. Los resultados obtenidos muestran mucha concordancia con la hoja de
especificaciones de la caldera de la empresa Bioenergia del Chira S.A. y las discrepancias
se encuentran dentro de un rango aceptable. Esta comparacion resulta factible a partir del
caso de estudio desarrollado en & Capitulo 5 y donde se han seguido los mismos
pardmetros de disefio.

L as discrepancias que se presentan en algunos resultados provienen en gran medida de la
variabilidad que tiene el bagazo en cuanto a su composicion, que es diferente segin el tipo
de cafa de azlcar de donde proviene. Esto es comUn cuanto se trata con biocombustibles.
Cabe resdltar que en este trabgo se utilizd una composicion estandar para € bagazo
propuesta por Hugot (1986). Inicialmente, este factor ha producido diferencias en los
resultados de los flujos de combustible, aire y gases de combustiéon del balance de masa.

La composicion del bagazo variable también genera incidencia en el poder calorifico del
bagazo como combustible. Presumiblemente, el fabricante trabaja con un tipo de bagazo
con menor poder calorifico, 1o que se reflgaen la mayor cantidad de bagazo requerido.

Otro punto de incidencia de lo anteriormente mencionado es en la curva temperatura
entalpia de los gases de combustion. Esta curva suele aproximarse a una recta, por lo que
lo que se produce es una variacién en la pendiente de la misma. A partir de esto se ha
comparado las temperaturas y entalpias de entraday salida de los gases de combustion para
el precalentador de aire, el cua se ha elegido debido a que es conocido los vaores dd
fabricante. Se observa que a igualdad de potencia térmica requerida, la variacion de
entalpias de los gases de combustion en los resultados del fabricante es mayor. Esto indica
gue su curva de temperatura-entalpia tiene una menor pendiente. Esto repercute en €l
incremento de las &eas de transferencia de caor a existir menores diferencias de
temperatura en losintercambiadores.

Profundizando en los resultados obtenidos en las areas de transferencia de calor, se observa
una gran similitud en el caso del precalentador de aire, las paredes de agua y el evaporador
secundario. Pero en & caso del economizador y el sobrecaentador, los resultados
obtenidos nos arrojan areas aproximadamente 20% mayores a |os que se encuentran en la
hoja de datos. Esto se puede deber alo mencionado en € péarrafo anterior, 0 ala utilizacion
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de diferentes valores de espaciamiento transversal y longitudinal en estos
intercambiadores, ya que la hoja de datos no cuenta con estas especificaciones.

En cuanto a la comparacion de los resultados de caida de presion referida a los gases que
circulan dentro de la caldera, se han obtenido mayores valores debido, principalmente, al
exceso de caida de presion obtenido en el economizador. Esto se debe ala gran cantidad de
pasos existente en este y a bao valor de espaciamiento transversal de tubos. Un
intercambiador més compacto reduciria estas caidas de presion, consecuencia de una
menor area de transferencia de caor o la existencia de aletas que permitan reducir €l
namero de pasos. Es conveniente resaltar que las caidas de presion son bastante coherentes
en el caso del evaporador secundario, €l precalentador de aire y el sobrecalentador.

Esta metodologia presenta flexibilidad para ser aplicada con combustibles de diferente
tipo. En este sentido, se tiene que tener en cuenta para el disefio el poder calorifico, la
composicion de combustible y sus caracteristicas propias que determinan ciertas
consideraciones de disefio. Como ejemplo para este caso, se menciona como la velocidad
de los gases de combustion se limita por su contenido de ceniza que origina problemas de
erosion.

Otra ventaja de la metodologia planteada es la exactitud de resultados, como consecuencia
del procedimiento iterativo utilizado en €l disefio de los intercambiadores de caor. La
exactitud se extiende a célculo del perfil de temperaturas de cada intercambiador.

En ede punto cabe mencionar como opciones para futuras optimizaciones, la
generalizacion de la metodologia para todo tipo de caderas acuotubulares y la
profundizacion en e estudio del bagazo de cafia como combustible en sus multiples
variedades. La metodologia planteada tendra mayor precision en la medida que se conozca
con mayor precision la composicion del bagazo de cafia utilizado especificamente y a su
vez, de los gases de combustion expulsados.

Otro punto de mejora se encuentra en la optimizacion de eleccidn de velocidades tanto del
agua liquida como del vapor que circulan por los intercambiadores. Estas velocidades son
parédmetros de disefio y han sido asumidas en base a criterios generales, por lo que en este
punto el procedimiento es potencialmente mejorable.

Por ultimo, €l disefio planteado abarca laingenieria basica de un generador de vapor, por lo
que también existe un potencial aumento en el nivel de detalle.
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