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1 

R E S U M E N 

El estudio del horno de la sección de oxodeshidrogenación de butenos -

de la planta de producción de butadieno tiene los siguientes objetivos:. 

1) Efectuar la selección y arreglo del horno. 

2) El horno debe satisfacer las condiciones energéticas del proceso.­

con una alta eficiencia. 

El origen del estudio se debe a la necesidad de producir productos 

petroquímicos con el mejor aprovechamiento energético, según se explica en 

la introducción del presente trabajo. 

Para llevar a cabo el estudio, en el segundo capítulo, se presentan -­

los conocimientos básicos para su mejor comprensión. En el capítulo terce­

ro se plantea el problema del arreglo dentro del proceso y se proporcionan 

los requerimientos de producción. 

La selección del método de diseño del horno utilizado y la metodología 

de cálculo se presentan en el cuarto capítu¡o. 

En el quinto capítulo, se realiza la selección de las alternativas de 

arreglo presentadas. Los cálculos para la especificación del horno se en­

cuentran contenidos en el apéndice al final del trabajo. 
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I. INTRODUCCIDN 

Los produr.tos petroquímir.as (butadieno) constituyen las bases del desa 

rrollo industrial de un país. Esto se debe a que dicha industria está ínti 

mamcnte ligada a la economía en general por la gran variedad de productos -

que genera. En el caso del butadieno: neumáticos, artículos moldeados, sue 

las de zapatos, losetas de pisas, aislamientos, mangueras, etc. 

La industria de la cuál se obtienen dichos productos es la industria -

de refinación y petroquímica. En ésta industria es necesario producir - -

grandes cantidades de calor, pues los procesos petroquímicos requieren de -

elevadas temperaturas. Lo anterior plantea el problema de Fabricación de -

cambiadores de calor especiales. 

Para satisfacer las demandas energéticas de tales industrias se han -­

creado los calentadores a fuego directo (CAFD) u hornos. 

Cuando los primeros hornos fueron construidos, sólo aprovechaban el -­

calor transmitido por convección. Consistían de un banco de tubos espacia­

dos con una superficie libre a un lado o debajo de loa tubos 1onde se efec­

tuaba la combustión. El cake se depositaba en los tubos más cercanos a la 

cámara de combustión provocando sobrecalentamiento, además de que los tubos 

restantes absorbían menor calor. Lo que provocaba que los tubos cercanos a 

la cámara dP. combustión fueran sustituidos por ruptura. Poco tiempo después 

surgÍEI el mismo problema en tubos diferentes. 

Al. perfeccionarse el diseño de los hornos, se encontró que la radiación 

de la flama podía ser aprovechada si se distribuía sobre una gran superficie. 

Los costos de operación de un horno son elevados debido principalmente 

al consumo de r.ooibustible (Figura 1). Requiriendo, además de un diseño y -
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construcción especial por manejar condiciones severas de temperatura y en -

algunos casas de presión. 

Por lo expuesto anteriormente, el diseño y construcción del horno de -

acuerda a un estudio, ayudará en el mejor aprovechamiento de energía y dis­

minuirá los parpa por mantenimiento del equipa. 
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II. GENERALIDADES 

I I. 1 BUTADIENO 

II.1.1 Características. 

El butadiena es un compuesta química, obtenido de la deshidrogenacián 

catalítica d1.ü petróleo (Praceso de reformación), cuya reacción es - -

endotérmica en sus inicios, por lo que es necesaria el suministra de -

energía calorífica. 

Sus propiedades químicas son las siguientes: 

Es un hidrocarburo de cuatro átomos de carbono, con dos 'dobles enlaces 

conjugadas. Los compuestos que presentan dos dables enlaces etilénicas 

·en su molécula se les da el nombre de alcadienas a, más brevemente, 

dienas. Su fórmula química es: 

CHz =CH-CH=CHz (1,3 butsdiena) 

Existen isdmeros del butadiena, pera en general se encuentran en menar 

cantidad que el 1,3 butadiena. 

Es paca soluble en agua v etanol, muy soluble en acetona, éter, bence­

no v clarnfarma. Polimeriza rápidamente can el oxígeno del aire. 

La reacción característica de las dienas conjugadas es la condensación 

Diels-Alder. En ésta reacción participa un compuesta can dobles enla­

ces conjugados (el dieno) y un compuesta insaturado (el dienófila), -­

praduciendase un aducto (compuesta de adición). Así, el butadiena - -

reacci ano r:on un grupa dcmófila, cama el anhídrida maleica, dando anhí 

drida tetrahidraftá1tir.a. 



CH2 =CH-CH=CHz + 

Butadieno 

- 6 -

Anhídrido 
maleico 

,....-CHr...._ ~O 

ü Hf - c,O 
e He - e/ 'e< ~o 

Anhídrida 
Tetrahidroftáltico 

La importancia de la condensación de Diels-Alder se encuentra en 

el hecha de que permite la preparación de muchas compuestos cíclicas -

que no se preparan fácilmente en ninguna otra forma. 

Propiedades físicas: 

Es un gas incoloro e inodoro con las siguientes propiedades: 

Punto de fusión 

Punto de ebullición 

Temperatura crítica 

Presión crítica 

Punto de ignición 

-162.4°F 

24.0ºF 

305.6 ºF 

627.52psig 

-121.0 ªF 

II.1.2 Importancia del butadiena 

El butadieno es un producto petroquímico importante por poseer las 

siguientes caractP.rÍsticas: 

a) Materia prima barata 

b) Fácil adquisición 

c) Gran reactividad 

Cerca del 93% (11* ) de la producción del butadieno , se emplea en 

la fabricación de distintos tipo~ de caucho sintético, entre loa que 

destaca la buns y el butapreno. Además se emplea en la industria de -­

pinturas y en la síntesis de piridina, pirro! e indol. 

• Las números entre paréntesis corresponden a la bibliografía. 
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Aunque la principal aplicación del butedieno es la formación de poli--

meros. Tarnbión es utilizado como intermediaria químico en la produc-

ción de compuestos industriales, las cuales se presentan en la Tabla -

No. 1, y se describen a continuación. ( 11 

1) Hexametilendiamina. - H.¿ N-(CH2 ) 6-NH2 , el cuál es producido por la -­

adición de cianuro .de hidrágeno al butadieno. Lo cual constituye un -

proceso en dos pasos. En el primer pasa se efectúan la siguiente reac 

cián: 

+ 2HCN- CH¡ -CH=CH-CH.¿ -CN + CH2 ::CH-CH.¿ -CH2 -CN 

Butadieno Acido 
cianhídrico 

Las condiciones de reacción son: 

Temperatura 

Presión 

Catalizador 

Rendimiento 

2-Mononi trí!a 

15 psig 

CuM;¡CrO ( +HCl, Nz ) 

88% 

1-Mononitrf.lo 

En el segundo paso, el HCN reacciona con el mononitrílo para formar el 

1,4-dinitrila. 

+ CH¿ =CH-CH.¡CH2 -CN + 2HCN 

2NC-CH.¿ -CH.¿ -CH¿ -CH.¿ -CN 

1,4 Dinitrilo (adiponitrilo) 

Las condiciones de reacción san: 

Temperatura 194ºF 

Fase líquida 

Rendimiento 90% 



PRODUCTO INICIAL PRODUCTO FINAL FORMULA DEL PRODUCTO FINAL 

Dlclorobutenos Hexometllendiamlna 

o 
Acldo Adlplco Ho - !l-CH -CH -CH -CH -C-OH 

i,; 2 2 2 2 " o 

1, 4-Diacetoxi-2 butano 1, 4 Butanodlol 

BUTADIENO 

Sulfoleno Sulfolano 

c;1 
3,4-Dicloro- I buteno Cloropreno CH 2 =C-CH = CH 2 

CH2-CH=CH-CH 
1 11 

CH2-CH¡.CH2CH 

CH 2-CH=CH-CH2 
1 1 

CH2-CH=CH-CH2 
1,3y1,5-Ciclooctadieno ----------

1,3 Ciclooctadieno 1,5 Ciclooctadleno 

Tabla 1.- USOS DEL Bl.JTAOIENO COMO REACTIVO QUIMICO. 
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El adiponitrílo es hidrogenado en fasu l{quida a hexametilendiamina. 

NC-CH2 -CH2 -Cll2 -CH2 -C: ! + 

1,4 Dinitrílo 
4H2 ---­

Hidrógeno 

H2 ~1-CH2 -CH2 -CH2 -CH2 -CH2 -C~ -M-12 

Hexametilendiamina 

Las candicionr.s nnrmales dr. reacci1Ín !o!On: 

TempP.ratura 392ºF 

Prr.sión 1+40 psig 

Catali zadnr Co. 

Rr.ndimiento 98% 

Usos: La hexametilendiamina más ácido adípico polimeriza para formar -

Nylon-66. 

HD-C-CHz -Di:? -~ -Cf-li -C~ -C-OH 

Acido adípico 

Nylon-66 

+ ~ N-CHz -C~~ -CHz -C~ -CHz -C~ -N~ 
Hexametílendiamina 

+ 

2) Acido adípico.- Puede producirse de la carbonización catalítica en 

fase líquida del Butadieno. 

CHz =CH-CH=Cf-li + 2CD + 2Hz o - HO-C-C~ -C~ -e~ -CHz -C-DH 

Acida adípica 

Las condiciones de reacción son: 

Temperatura 

Presión 1100 psig 

Rendimiento Acido adípico 49% 

Usos: El ácido adípica es utilizada para producir Nylan-66. 
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3) 1,4 Butanodiol.- El butadieno constituya la matP.ria prima en la 

producción dL~ 1, 4 Butanodiol, P.n un prnr.:P.so de trmi pa!:ins, dundo un 

rendimiento global del 84%. 

El primr.r rmso en la <1r.:P.toxilaci6n lm fase líquida del t.LJtFldir.no a 1, 4-

diacetoxi-2-butenu. 

íl o o 
11 11 11 

+ l1CHJ -C-OH -- CHJ -C-OCH2 -CHo:CH-CH2 0-C-CHJ 

o 
11 

?-C-CH¡ Pi 
+ CHz =CH-CH-C~ 0-C-C~ 

3,4 Diacetoxi-1-Buteno 

Las condir.iones de reacción son: 

Temperatura 

Presión 

Rendirr.iento 

1,4 Diacetoxi-2-Buteno 

384 psig 

91% 

El segundo paso consist!:? en la hidrogenación del 1,4-diactoxi-2-buteno 

a 1,4-diacetoxibutano. 

o o o o 
11 11 11 11 

CHJ -C-OC~ -CH=CH-Cf~ 0-C-C~ + ~ -+ CHJ -C-OCHz -CH2 -r.H2 -CH2 0-C-CH, 

1,4 Diacetoxi-2-Buteno 1,4 Diacetoxibutano 

Las condiciones de reacción son: 

TE?mperatura 

Presión 880 psig 

Rendimiento 98% 
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El tercer paso es la hidrólisis convencional a 1,4 Butanodiol. 

1,4 Diacetoxibutano 

La reacción global es: 

CHz =CH-CH=CHz 
+ 

o 
11 

2CH3 -C-DH 

Hz o 

1,4 Butanodiol 

HOCHz -CHz -CHz -CH2 OH 

Uses: Los dos usos principales dnl 1,4 Butanodial, son la producción -

del tetrahidrofurano (57%) 

CH CHz 

11 ~o 
CH C~ 

y productos químicos derivados del acetileno (26%). 

Es también utilizado en la producción de poluiretano, hule sintético, 

paliester termoplástica e industrias fabricantes de plásticas. 

4) Sulft:llano.- Es producida de la reacción del &..!tadiena y diaxido de 

azufre, obteniéndose sulfolena. 

CH-C~ 

+ SD.z JI ::: SD.z 
CH-C~ 

Sulfoleno 

El sulfolena es hidrogenado al sulfolana par prcceso convencional. 

CH-CH:? CHz-CH:?......_____ 
11 

......._ 
_.,-sol + Hz 

1 ---

SD.z 
CH-CHz CH2-~ 

Sulfaleno Sulfolano 

Usos: El sulfolano es usado para la extracción de compuestas aromáticos, 

procedentes del petróleo o del carbón. 
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5) Cloropreno.- (2-cloro 1,3-butadiono) Es producido de la cl1Jrinación 

a alta ternporatura del butadieno, seguida do una isornerizaci6n a - - -

3, t1-Dicloro-1-Buteno, CH2 =CH-CHC1-CH2 CL 1 que es deshidroclorinada a --

cluraprenc;. 

et 
CH2 =CH-CHC1-CH2 Cl CH2 =CH-C=CH2 HCl 

3,4-Dicloro-1-Buteno Clorapreno 

Usos: El clnropreno es polimnrizado para dar un hule con ex;,elente re-

sistencia al aceite, solventes y crackeo del ozono. 

5) Dimeros.- El butadieno puede ser dimerizado a 1,3 y 1,5 cilooctadie 

nos. 

CH2 -CH=CH-CH 
1 ~ 
CH2 -CH.¿ -CH2 -CH 

1,3-Ciclooctadiena 1,5-Ciclooctadiena 

Usos: Los ciclooctad~enos son convertidos en nylan-8 por medio de la -

oxidación de ciclooctanona. 

Este ácido es usado también para producir lubricantes sintéticos. 

II.1.3 Métcdos de prcducción de butadieno. 

La prcducción del butadieno d8pende del tipo, pP.so molecular del com--

puesta orgánica qua le gCTnora y de las condiciones de operación. De -

acuerdo a ésta, se ti811811 los siguientes métodos de producción del - -

bu ::adiano. 

·¡) Dishidrcganación catalítica de los butenos (1-buteno y cis y trans 

2-buteno). 

2) Pirólisis oe hidrocarburos que contienen más de cuatro átomos de --

cE1rbono. 
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3) Deshidrogenación catalítica del n-butano. 

4) Cloración de los butcmos sP.guida de dP.shidrocloración do los diclo­

rc-butanos resultantes. 

5) Tratamiento catalítico dr.l alcohol etílico y de mezclas de alcohol 

etílico v acetaldehído. 

6) Condensación aldÓlica del acf!taldehído (obtenido en el tratamiento 

de los gases de petróleo), seguida de la conversión del aldol en buta­

dieno. 

7) Proceso de oxodeshidrogenación de butenos. 

De los procesos de conversión de hidrocarburos, la deshidrogenación del 

n-butano y la oxodeshidrogenación de butenos son los más importantes en 

capacidad de las instalaciones. A continuación se describen los méto­

dos de producción del butadieno. 

1) Deshidrogenación catalítica de los butenas. En la operación de de.:!_ 

hidrogenación, los butenos son purificados utilizando vapor de agua 

como diluyente, poniéndose posteriormente en contacto con un catali 

zador sólido que sea capaz de efectuar la deshidrogensción. 

Los reactores catalíticos en dende se efectúa la deshidrogenación -

de los butenos, deben cumplir las siguientes condiciones: 

a) Presión parcial relativamente baja (subatmosférica) de los bute­

nos; para· reducir al mínimo la polimerización del butadiena. En 

caso contrario causaría la formació.n de una capa de depósito de 

material carbonoso sabre el catalizador. 

b) Poco tiempo de contacto (d~cimes de segundo) entre los butenos v 
el catalizador. 
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FIG. 2. OESHIDROGENACION DEL BUTENO. 
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c) TP.mperatura de rP.acción dP. 1, 150°F 1, 240°F 

d) ~or.dl.cs pani suministrar c:ilor a l.a rP.acción endotérmica. 

C?) l"cdios para lo rP.generación periódica del catalizador v podr.r 

t:liminar los dP.pÓsi tas C\3l'bonoscs. 

Las rr.acciones dr. deshidrogenación son reversibles en presencia 

de los catalizadores. Las reacciones que sP. efectúan san endoté!. 

micas por lo qur., termndinámicamcmte, el r.quilibric es favorabla 

a tempt~raturas elevadas 1, 150°F (Figura 2). 

2) Pirólisis de hidl'Ocarburos que contienen más de cuatro átomos de -­

carbona. Consiste en una aperm::ién cíclica donde en una porción del 

ciclo se efectua el cracking con un período poatnriar de rBcalenta­

mientu. 

La temparatura del cracking debe ser superior a 1,2D0°F para abte-

1mr bur.n rendimiento de butadif?no. La duración total del ciclo es -

aproximadamBnte de seis minutas. El rendimiento del procesa ea bajo 

(una conversión a butadiena de aproximadamente 3.5% de la nafta - -

empleada). Además del butadiena, durante el· procesa se obtienen -­

otras hidrocarburos entre las que se encuentran: el benceno, el 

isaprF!llO, cicloprmtadieno, P.tilena, propileno v bu ti lenas. Esto hace 

que el proceso sea económicamente competitivo en condiciones norma­

les, can respecto a las procesos de deshidrogP.nación (Figura 3). 

NAFTAS PESADAS, 
GASOLEOS PURIFICACION 

CRACKINGi-----iDEL BUTADIENO 
r----.·----:~T_ER_M_Ic_o_. POR DESTILA­

VAPOR DE 
AGUA 

C ION 

BUTADIENO 
BENCENO 
ISOPRENO 
E TI LEN O 
CICLOPENTA­
DIENO 
PROPILENO 
BUTILENOS 

Figura 3. PIROLISIS DE HIDROCARBUROS QUE CONTIENEN MAS DE CUATRO 
ATOMOS DE CARBONO. 
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3) Deshidragenscián catalítica del n-butana. Este procesa puede lleve!_ 

se a r:aba en das operacionc:s diferentes de la forma siguirmte: 

a) Proceso de deshidrogenación en una etapa.- El n-butsno junta con 

butenos de recirculacián es convertido en butenas y butadieno, -

los cuales san separados dr.l hidrógeno y de les productos del -­

crackeo de vol viéndL1sP. al ciclo los bu tenas no convP.rtidos. 

b) Proc::P.so de deshidrogEmarüón en das etapas. - El n-butana P.s con­

vortido parcialmrmtP. en butP.nos duranto la primera etapa. Despu!Ís 

de la separación del hidrógeno e hidrocarburos ligP.ros, la mezcla 

de butP.no-butano resultante es convertida en butadiena en la se­

gunda etapa. 

La deshidrogenación del n-butano a butadieno es endatérmica con un 

calar de reacción de 128 BTU/mol de butano. Los catalizadores - -

comúnmente utilizados, contienen alumina y óxido de croma siendo -­

muy sensibles al vapor de agua (Figura 4). 

N-BUTANO 

FRACCIONA­
MIENTO,DES­
TILACION Y 
SEPARACION 

BUTADIENO 

H~ y Gases C y C 
para combusdble. 3 

r----'-~ ... 
DESHIDROGE- COMPRES ION 
NACION 12 E.t--~CONDENSACION (N-BUTANO) 

SEPARACION DEi--.i(BUTEN0-1) .--
GAS (BUTENOS-2) 

N-BUTANO 
RECIRCULADO 

COMPRES ION 
CONDENSACl­
ON, ESTABI­
LIZACION 

DESHIDRO­
GENACION 
ETAPA 2 

BUTEN0-2 
RECIRCULADO 

A Refineria 

BUTEN0-1 
BUTEN0-2 

FRACC IONAM 1 ENTO 
DESTILACION 
Y SEPARAC ION 

Figura 4. DESHIDRDGENACION CATALITICA DEL N-8UTAND. 
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11) Clorscián de los butenos seguida de dr.shidroclorsción de los diclo-

ro-butanos resultsntr.s. Les reacciones que tienen lugar en éste --

proceso son las siguientes: 

CH, - CH = CH - ~ + 

V 

CH.z "' CH - CH.z - CH, + 

CH,-CH-Cl-CH-Cl-CH3 

V }-CH, = CH - CH = Ct<, + 2 HCl 

Este proceso ha sido paca utilizada industrialmente (Figura 5). 

BUTEN OS HCl 
REACTOR CATA­
L IT ICO DE DES- ~ 
HIDRO-CLORACION ~ 

Figura 5. CLORACION DE LOS BUTENOS, SEGUIDA DE DESHIDRDCLDRACIDN 

DE LOS DICLDRO-BUTANOS RESULTANTES. 
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5) Tratamiento catalítico de alcohol etílico y dr. mezclas de alcohol -

etílico v acetaldehído. Este proceso na puedr. competir en costo --

con el butadieno procedente .de la conversión de hidrocarburos. Sin 

t~mbargo, las fábricas de conversión de alcohol requierm1 apuratos -

mrmos complicados v su construcción ns más baruta. 

En este proceso se produce P.l cl'Otonaldehído (CH, -CH-=CHCHO) quP. es 

un producto de las niaccionns de condensación v df!shidratación del 

aoet.aldnhído. Este compuesto intermedio se conviortf? en butadieno 

por adquisición de dos átomos de hidrégeno del alcohol etílico con 

una dc!shidrataG ién subsecuente¡ simul táneamLmte, se forma acetal- -

dehída (Figure 6). 

ALCOHOL 
ETILlCO 

REACTOR CA­
T AL IT I CO 

MEZCLA 
ALCOHOL 
ETILICO V 
ACETALDEHIDO 

Figura 6. TRATAMIENTO CATALITICO D~ ALCOHOL ETILICO V DE ~EZCLAS 

DE ALCOHOL ETILICO V ACETALDEHIDO. 

Las reaéciones son : 
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CHi CH2 OH + CH, -CH=CH-CHO --- CH, -CHO + CH, -CH=CH-CHz OH 

CH¡ -CH=CH-CHz OH CH.¿ =CH-CH=CH.~ + Hz O 

6) Condensación aldólico drü ac:::1-italdehÍda, sP.guida de la r:anvP.rsión 

del aldol rm butadiP.rnJ. El procP.so s11 inicia con nl acetaldehí.du v 

c:::onsLa de tres fases (Figura 7). 

AC ET AL DEH IDO 

REACTOR 
1--61 CATAL ITICO 

12,22y 32 
FASE 

Figura?. CDNDENSACION ALDDLICA DEL ACETALDEHIDO, 

en las cuales tienen lugar las siguientes reacciones: 

2CHJ - CHO 
Catalizador Básico 

CHJ -CHDH-CHz - CHO 

300 atm;212ºF-302ºF 

BUTADIENO 

AGUA 

CH, -CHOH-CHz -CHO + Hz 
Catalizador Cu-Cr2 0, 

CH, -CHDH-CHz -CHz OH 

1,3-Butanodiol 

CH, -CHOH-CHz -Cl1! OH 
Catalizador 

Pirafosfato sodicu 

752ºF 

21-iz O + CHz =CH-CH=CHz 
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7) Proceso de Dxodeshidrogenacián de Butena.- Es un procesa rel~ 

tivamente nueva, el cual utiliza la más avanzado de la tecnología, 

presentando las siguientes características: 

a) Bajo consumo de combustible y vapor. 

b) Alta selectividad v conversión par pasa de buteno a Butadiena. 

e) Garantiza una larga vida del catalizador sin problemas frecuen 

tes de regeneración. 

Lo anterior hace del procesa de axodeshidrogenaci6n de Butenas 

el indicado para instalarse en una nueva planta de producción de -­

Butadiena (ver punto III.1 Selección del Prodeao). Por las caracte 

ríeticas citadas anteriormente el 75% de la producción mundial del 

Butadieno se basa en la tecnología de oxodeshidrogenación. El proc.!!_ 

so será explicado en detalle en capítulos posteriores. 
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II.2 CONCEPTOS GENERALES 

A r.cntinu1o1ciÍln se µmsr.ntan los conceptos principales que son necesa--

rios r.onocP.r para la realización del estudio del arreglo del Horno de 

la sección de axodeshidrogf!nación de butr.nos. 

a) Ca lcl'.- EJ r.:alor s11 dr?fine como la energía que sP. trasmite de un -

sistama de 1r.ayor tempE?ratura a otro d~1 mr?nar tempP.ratura. 

b) t-'f?r;anisrnr.s de transf11rm1cia de Calar. - Existen tres mm::anismos bási 

coa do transferencia: 

!) Conducción 

II) Convección 

II O Radiación 

En los problemas reales nunca se presentan en forma aislada. A ---

continuación se definen y P.xplican en forma breve. 

I) Conducción.- Es la forma de transferencia de calar que se lleva 

a cabo a nivel molecular y se transfiere de las moléculas de un 

nivP.l energética mayor a las de nivP.l menor. 

A nivel microscópico y en estado estacionario se establece que -

el flux de calor (q calar par unidad de área v unidad de tiempo) 

es proporcional al gradiente de temperatura, la que define una -

cm1stante de proporcionalidad conocida cama conductividad térmi-

ca (k ): 

Q 
q = -A-

2 
q: Flux de calor (BTU/h pie 

2 
A: Area cons ld.~rada (pie ) 

Q: Calor transmitido (BTU/h) 

q l'í (_El_ ) 
dx 
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2 
k: Conductividad térmica (BTU/h pie ªF/pio) 

dt o dx : GradientP. de temperaturas ( F/pie) 

II) Convección.- Es la transferencia de calor que se efectúa entre 

las partes relativamente calientes y las partes relativamente -

frías de un fluido debido a una diferencia de densidades. Cuando 

ésto se produce sin ninguna fuerza externa al sistema se le - -

llama convección natural o libre; si se produce por una agita-

provocada par un agente externa al sistema se trata de un pro-

ceaa de convección forzada. 

En la mayoría de los casas de interés industrial, la transfere!:!.. 

cia de calar par convección ae efectúa de un f luído a otro a --

través de una pared sólida y ae calcula por: 

dQ = h A dT 

h: Constante de proporcionalidad. Término sabre el cual tiene -­

influencia la naturaleza del fluido y la forma de agitación, 

evaluándose su valor en forma experimental (BTU/h pie
2 

ºF). 

III) Radiación.- La radiación se denomina generalmente radiación - -

térmica y es la radiación electromagnética emitida por un cuer­

po debida a su temperatura. La radiación térmica es de la mis-

ma naturaleza que la luz visible, loa rayos X y las ondas de -­

radio. La única diferencia es su.longitud de onda. La radia­

ción térmica tiene las siguientes características: 

a) Viaja a la velocidad d2 la luz. 

b) Esta controlada por las leyes de electromagnetismo y mecáni-

ca cuántica. 
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c) Todas los cuerpos absorben y emiten radiación. 

El cálculo de la radiación térmica se basa en la Ley de Stefan-

Boltzmcnn que relaciona el flux Pmitida par un cuerpo radiente 

ideal con la cuarta potencia de su temperatura absoluta que se 

denomina "cuerpo negro" (radiador perfer;ta o ideal). Para 

perficies reales se corrige con la emisividad del cuerpo: 

dQ = () ~ dA t4 
(): Constante dimensional de Stefan-Boltzmann (0.173 x -

10-8 BTU/h 
2 

pie 

,¡f : Emisividad. (Adimensional). 

e) Combustión.- Combustión es la oxidación de un elemento a cam 

puesta. La combustión se efectúa cuando el propósito de la 

reacción entre el oxígeno y otra substancia (combustible) es 

aprovechar el calor de reacción. 

Dentro del punta de vista industrial se considera combustible a "todo 

material que al oxidarse produce calar y el aprovechamiento de ese ca-

lar resulta costeable". 

Las requisitas para llevar a cabo la combustión son: 

a) Debe estar presente el elemento oxígeno mezclado con el gas combus­

tible en praporci6n adecuada. 

b) Debe disponerse de una fuente de calar externa de intensidad y can­

tidad adecuada para poder iniciar la reacción de combustión. 

c) El combustible pera poder arder debt;? encontrarse en forma de vapor. 

En forma simplificada podemos decir que la combustión consiste de 

las siguientes tres reacciones: 
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CARBDN + OXIGENO DIDXIDO DE CARBONO + CALOR 

e + O;¡ C!l,i + 14 100 BTU/lb de e 

HIDROGENO + OXIGENO VAPOR DE AGUA + CALOR 

2Hz + O;¡ 2 Hz o + 61 100 BTU/lb de Hz 

AZUFRE + OXIGENO ---+ o'IOXIDO DE AZUFRE + CALOR 

Sz + 20;¡ 2 502 + 3 980 BTU/lb dP. 5z 

El calor liberado en un proceso de combustión proviene de las nuevas -

moléculas que al formarse liberan au energía interna. 

El suministro de oxígeno pera la combustión generalmente procede? del -

aire debido a que el aire contiene una gran cantidad de nitrógeno, 21% 

de oxígeno y 79% de nitrógeno en volúmen, loa requerimientos volumétri 

coa del aire son mayores que los requerimientos volumétricos de oxíge­

no pura. Considerando la anterior, se dice que una combustión es com­

pleta cuando toda el carbona del combustible ae convierte en dióxido -

de carbona (C!:k ) y toda el hidrógeno en agua {Hz O). La combustión - -

sería perfecta si se tuviera la suficiente cantidad de oxígeno para -­

quemar todo el carbono y el hidrógeno sin que quedara oxíge~o. 

La combustión más adecuada es la que resulta completa con un exceso de 

aire del 15% al 20%. Esta cantidad de aire es suficiente para que - -

todo el carbona se transfdrme en dióxido de carbono sin tener que gas­

tar combustible en el calentamiento de una gran cantidad de exceacr de 

aire. 

Es necesario hacer notar que el combustible y el aire no solamente de­

ben encontrarse en proporciones adecuadas sino quP. además completamente 

mezclados. Le proporción aire/combustible es importante ya que si hay 
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aire en exceso, provoca que la flama sea clara y carta; si falta oxíg~ 

no, se presenta una combustión incompleta produciéndose una flama lar-

ga y humeante que provoca casos de ineficiencia en el Hdrno por pérdi-

das de combustible. 

d) Tipos de combustible.- Los combustibles se pueden clasificar de - -

acuerdo al estado físico en que se encuentran como: 

- Combustible gaseoso: gas natural, gas de cracking, gas de residuo, 

hidrógeno y gas de desecha. 

- Combustible líquido: Diesel, combustólea y condensados de las 11-

neas de desfogue de las refinerías. 

- Combustible sólido: Carbón de hulla, coque y carbón orgánico. 

Para saber que productos de combustión se obtienen, en que cantidad y 

cuanto calor producen, es necesario conocer la composición del combus-

tible en porcentaje de carbón y porcentaje de Hidrógeno o relación C/H 

y contenido de azufre, sales e impurezas (no combustibles) para deter­

minar como afectan a la liberación de calor y a la transferencia del -

mismo. 

e) Poder calorífico del combustible.- Es la energía liberada por un 

combustible cuando éste es quemado totalmente y los productos de 

combustión son enfriados a la temperatura original del combustible 

(BTU/lb para combustibles sólidos y líquidos y para combustibles -­
J 

gaseosos BTU/pie ). 

e.1) Poder calorííica superior (PCS)·.- El valor del poder calorífi-

ca superior asume que el vapor de agua, producto de la combus-

tión, ha sido condensado a líquida. Esto es, 

COMBUSTIBLE + OXIGENO + H:i O (líquido) 
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Lo cual no sucede en la rrmlidad sino quF! rü agua que se forma pasa a 

la fase vapor utilizando para ello parte del calor desprendida. 

e.2) Poder calorífico inferior.- El poder calorífico inferior no asume 

condensación de vapor. Esta es: 

. COMBUSTIBLE + OXIGENO COz + ~ O (vapor) 

Denominándose al calor neto obtenido poder calorífico inferior. 

f) Tenmperatura de flama.- Es la oroducida por la reacción de un com­

bustible can el aire liberánoose calor, la temparatura de flama es 

mayor en cuanto las pérdidas a las alrededores sean menores. 

A temperaturas de flama de aproximadamente 2,50D°F, la mezcla quem.§!. 

da incluye generalmente gases ordinarios como: COz , Nz , 602 , ~O y 

algunas veces oxígeno (procedente del exceso de aire). A altas tem 

peraturas ocurre el fenómeno conocida oomo disociación que consiste 

en una reacción reversible de combustión; est1J es, se produce com­

bustible y oxígeno a partir de las gases de combustión, la que pro­

voca que se absorba algo del calor que fué liberado originalmente -

por la combustión: 

Calar + CD:! CD + 02 

Calar + ~o----

Entre mayor sea la temperatura, mayar es la tendencia a la disocia­

ción. Es por esa que a una temperatura de flama alta (Tf) la canti 

dad de calar absorbido, por este proceso reversible aumentará. La 

temperatura de flama más elevada que se registra se encuentra alre­

dedor de 3,400 a 3,B00°F para la msyoría de los combustibles. 

Esta temperatura es teórica porque no toma en cw2nta las pérdidas a 

las alrededores. Par ésta razón las temperaturas reales san siempre 
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menores que las teóricas. 

g) TempP.ratura de flama adiobática.- Es la tr.mperatura tnórica máxima 

q•Je pur.de ser alcanzada pa.r las productos de combustión de un carn­

busti ble específico y el aire (oxtgena) asumiendo que durante la -­

reacción de combustión na hay p~rdidas de calor a las alrededores, 

que no existe disociación y que se trata de una combustión completa. 

La t.t:n;peratura adiabática es una temperatura alta pera que no exis­

te en realidad. La temperatura de flama real es más baja pcr las -

siguientes razónes: 

1) La combustión no es insta11tánea, perdiendase algo de calor a los 

alrededores antes de efectuarse la co~bustián completa. 

2) A temperaturas superiores a los 3,DDD°F, alga del CD2 y ~O pro­

ducto de los gases de combustión se disocian absorbiendo calar -

durante el proceso. A 3,5DD°F, cerca del 10% del C~ se disocia 

a CD y ~ con una absorción de calor de 4,345 BTU/lb de CD form!:!. 

do y cerca dP.l 3% del agua se disocia a ~ y Oz absorbiendo - -

51, DOD BTU/lb de Hz formado. 

h) Exceso de aire.- Como se mencionó anteriormente, para lograr une -­

combustión completa es necesario ante todo mezclar el combustible -

con una cantidad suficiente de aire. Como es prácticamente impos1-· 

ble efectuar una mezcla total de los dos reactivas, hay que suminis 

trar generalmente una cantidad de aire superior a la prevista en -­

teoría. 

i) Tira.- A la presión negativa (vacío) existente en el horno se le da 

el nombre de tira. El tiro es necesario pare el buen funcionamiento 
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del horno parque en el e.asa de tira natural, es P.l encargada de su-

ministrar el aire necesario a los quemadores para la combustión, 

adE?más de arrastrar las gases de combustión hacia el exterior. 

El tiro puede sE?r natural y mecánica. El tiro mecánica puede ser: 

i.1). Tira forzada 

i.2) Tira inducido 

i.3) Tira balanceada 

i.1) Tira natural.- Se debe a la diferencia de densidades entre las 

gases calientes de la chimenea y el ain;i fría de la atmósfera 

circundante (Figure 8). 

i.2) Tiro forzado.- Se presenta cuando el ain;i o los gases de com--

bustión se mantienen a una presión superior e la atmosférica -

siendo forzados a salir del equipo de transferencia (Figura 9). 

i.3) Tiro inducido.- Se presenta cuando el aire a las gases de com­

bustión fluyen bajo la influencia de una presión que disminuye 

en forma progresiva (Figura 10). 

i.4) Tiro balanceado.- Se produce cuando en un punto del sistema el 

tiro es cero (Figura 11). 

j) Las definiciones de conversión, selectividad y rendimiento del buta 

dieno se dan a continuación: 

Canversic,n de b t w- 1 11::Jlea de butenos convertidas x 100 u enes, ~"º = M:ílea de butenos alimentados 

Selectividad del bUtadieno 
% mol 

Rendimiento del bUtadieno 
% mal 

11::Jles totales de butadieno 
= M:íiea de butenos convertidas X 100 

Conversión de 
bu tenas, % mol X 

100 

Selectividad de 
butadieno, % mol 
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FIG. 8 TIRO NATURAL. 

VENTILADOR 
TIR-0 FORZADO 

FIG. 9 TIRO FORZADO. 

UNIVERSIDAD NACIONAL 
AUTONOMA DE MEXICO 

EN et P TESIS 
ZARAGOZA PROFHDOMAL I g 8 4 

BLANCA l. VAZQUEZ MARTINEZ 



FIG. 10 TIRO INDUCIDO. 

FIG. 11 TIRO BALANCEADO. 

GASES DE 
COMWSTION 

GASES DE 
COMBUSTION 

VENTILADOR DE 
TIRO INDUCIDO 

VENTILADOR DE 
TIRO INDUCIDO 

...Jito-- AIRE 

VENTILADOR DE 
TIRO FORZADO 

UNIVERSIDAD NACIONAL 
AUTONOMA DE MEXICO 

ENEP TESIS 
ZARAGOZA PROFESIONAL l t 8 4 

BLANCA !. VAZQUEZ MARTINEZ 
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II.3 H ORNO 5 

Debido a que un Horno es un equipo complejo cuyo funcionamiento invol.!:!_ 

era diferentes fenómenos y equipas que son necesarios conocer para al­

canzar el objetivo del presente trabajo, es conveniente dividir el 

horno en sHcciones de acuerdo al mP.canismo de transf P.rencia dP. calor -

que pmdamina. 

II. 3. 1 Concepta de Horno. 

El horno es un equipa canstituída par un recipiente metálico general-­

mente cubierta de refractaria dentro del cual, el calar es liberada -­

por la reacción dnl combustible con el aire siendo transferida directa 

a indirectamente a un sólida a masa de fluida. El propósito del calen 

tamiento puede ser: 

a) Para efectuar algún cambio químico (Hornos de pirólisis, Hornos re-

formadores, etc.). 

b) Para efectuar un cambio física (Rehervidores, Calentadores, etc.). 

El calor liberada dentro del horno puede proceder de diferentes fuen-­

tes: Combustión, electricidad, energía solar o nuclear. El presente -

trabaja sólo contempla los hornos que utilizan coma media de calenta­

miento la combustión en fase líquida y/o gaseosa' par ser las que se -­

utilizan en la industria de refinación y petroquímica. Estos hornos -

poseen las siguientes características: 

I) Fácil operación y mantenimiento 

II) Alta eficiencia 

III) El combustible que se utiliza es de fácil obtención. 
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II.3.2 Clasificación de Hornos. 

Las tipos de hornos nn qun se basa el estudio de 6ste trabajo son 

llamados Calentadores Tubulares a Fuego Di redo (CAFD) que, como su 

nombre lo indica, contienen una serie de tubas par donde circula nl 

fluido de proceso utilizando como media de calcmtamicmto la combustión 

de hidrocarburos en fase liquida y /a gaseosa. 

La clasificación de las hornos tubulares se basa en los puntas --

siguien-!;es: 

a) Servicio 

b) Estructura 

c) Colocación de las tubos 

Dicha clasificación se encuentra en la Tabla Na. 2. 

a) Servicio 

De acuerda al servicia que prestan los hornos dentro del proceso -

se pueden clasificar en: 

a.1) Hornos Calentadores.- Son utilizados exclusivamente para ele­

var la temperatura del fluida de procesa. 

a.1.1) Hornos de alimentación a una columna fraccianadara.- Sirven 

como fuente de energía en diversas operaciones de un proceso y se empl~ 

an para elevar la temperatura del fluida lo suficiente para mejorar la 

vaporización parcial del fluido alimentado a la columna fraccionadora. 

~jemplos: Calentadores atmosféricos de·crudo y calentadores al - -

vacío de crudo. 

a .1.2) Hornos de alimentación al reactor. - Su función es la de ele 

var la temperatura del fluido alimentado hasta alcanzar el nivel necesa 
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u 
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c) Colocación de 
los tubos 

TABLA NO. 2 

a.1 Hornos calentadores 

a.2 Hornos rahervidoras 

a.3 Hornos raf ormadoree 

a.4 Hornos de piróliaia 

b.1 Hornos tipo ceja u 

b.2 Hornas tipo calda 

b.3 Hornos circularas o 

c.1 Tubos verticales 
en rm:liación 

da 

a. 1. 1 Hornos de a lirr.entacinn a una colurr.na 
freccionadore. 

a.1.2 Hornos de elirnentacién al reactor. 

. e .1. 3 Htirnoa calentadorns de fluidos que -
actúan corr.o media cie calentamiento. 

a.1.4 Hornos calentadores de fluidos viscosos. 

colu:nna 

horizantal 
w 
N 

1 

ci.líndricos 

c.1.1 Vertical cilíndrica can zona de radia­
ción ÚnicamentP. • 

c.1.2 Vertical cilíndrico con zona de convec­
ción de flujo cruzado. 

c.1.3 Tubos verticales de doble celda. 

c.2 Tubos helicoidales en radiación. 
Vertical cilíndrico can serpentín 

. helicoidal. 

CLASIFICACION DE HORNOS Cant. •••• • ti 



TABLA NO, 2 

C.3 Tubos horizontales 
en radiación. 

..... # 2 

c.3.1 Tipo caja de tubos horizontales 

c.3.2 Tipo caja de tubos horizontales de -- -
doble celda 

c.3.3 Tipo caja de tubos horizontales con - -
pared divisoria 

c.3.4 Tipo caja de tubos horizontales con 
flana longitudinal 

c.3.5 Tipo caja de tubos horizontales con 
flans longitudinal y secci6n de convec­
ción adyacente 

c.3.6 Tipo caja de tubos horizontales con do­
ble flama 

w 
w 

CLASIFICACION DE HORNOS 



- 34 -. 

rio para controlar la reacción química que se efectúa en un reactor -­

adyacente. De acuerdo a las características del fluído y los requeri­

mientos de energía, se tiene la siguiente clasificación: 

a) Lha fase/un componente.- Como en el caso del calentamiento de 

vaeor para obtener vapor sÓbrecalentado. 

b) Lha fase/multicomponentes.-Cuando se requiere calentar vapor -

de una mezcla (Hidrocarburos). 

c) Dos fases/multicomponentes.- Cuando se encuentran dos fases de 

múltiples componentes. 

Ejemplo: Calentador de carga al reformador catalítica can servicio 

de recalentamiento. 

a.1.3) Hornos calentadores de fluidos que actúan como media de ca 

lentamiento. 

Estos hornos se utilizan en procesos donde se requiere un calent!!_ 

miento controlado, debido a las características del fluído de procesa. 

Los fluidos que sirven como media de calentamiento son aceites -

(Dowtherm ó Therminol). 

Ejempla: Calentadores de aceite térmico en circuito cerrado. 

a.1.4) Hornos calentadores de fluidos viscosas.- Son utilizados -

cuando se requiere enviar un fluido de una localidad a otra para su -­

tratamie~to Ya que su alta viscosidad hace que el bombeo cuenda se ca­

lienta después sea una operación difícil y de alto costo. 

·Ejemplo: Calentadores de la planta tratadora de hidrocarburos. 

a.2) Hornos rehervidores de columna.- El fluido de proceso es una 

recirculación en estado líquido de la columna de destilación, que es -

parcialmente vaporizada en el horno y enviada nuevamente a la columna. 
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Ejempla: Rehervidares (En general). 

s.3) Hornos reformadores.- Donde los tubos de la cámara de radia­

ción funcionan individualmente como un reactor nuclear. Su función es 

de suministrar el calor necesario para llevar a cabo la reacción. 

a.ti) Hornos piróliais.- Son los equipos donde se efectúan un -

crackeo térmico dentro de ~os tubos siendo utilizados para obtener ale 

finas de cargas gaseosas como etano v propano. 

b) Estructura. 

Los hornos de proceso se clasifican estructuralmente en tres gru-

pos que san: 

b.1) Hornos de tipa caja u horizontal. Figura 12 

b.2) Hornos de tipa.celda. Figura 13 v Figura 14 

b.3) Hornos circulares a cilíndricas. Figura 15 

c) Colocación de las tubas. 

Esta clasificación de hornos se basa en la orientación del serpe!:!_ 

tín de calentamiento de la sección radiante, de acuerda a la Tabla Na. 3. 
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FIG. 12 HORNO TIPO CAJA CON 
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Cilindrico 

Caja u Horizontal 

TABLA 3. 

POSICION DE LOS TUBOS EN LA ZONA 
DE RADIACION 

Vertical o Helicoidal 

Horizontal 

POSICION DE LOS TUBOS DENTRO DEL HORNO. 

POSJCION DE LOS TUBOS EN 
CONVECCION 

Horizontal 

· Horizontal 

w 

"' 
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Teniendo dentro de éstos dos grupos la siguiente clasificación: 

c .1) Tubos vertical.es en radiación. 

c .1.1) Vertical cilíndrico con zona de radiación únicamente. 

En este tipo de hornos el serpentín de tubos es colocado vertical­

mente a lo larga de las paredes de la cámara de combustión. El tipo de 

flama que se L1tHiza es vertical colocándose los quemadores en el piso 

del horno. Estos hornos son de bajo costo pero de baja eficiencia, re­

quiriendo un mínimo de área. Su capacidad varía de 0.5 a 20 MMBTU/h* -

(Figura 16). 

c.1.2) Vertical cilíndrico con zona de convección de flujo cruzada. 

Estos hornos poseen zona radiante y de convección. En la zona ra­

diante los tubas se encuentran colocadas verticalmente y en la zona de 

convección la colocación de los tubos es horizontal. Su configuración 

es económica, de alta eficiencia y requiere un mínimo de área. Su ran­

go de operación es de 10 a 200 MMBTU/h (Figura 17). 

c.1.3) Tubos verticales de dable celda. 

Las tubas de la zona de radiación son dispuestos en una sala hile­

ra en donde las Flamas de las quemadores se encuentran a ambos lados de 

las hileras de tubos lo que provoca una distribución uniforme de calar. 

Los rangos de aplicación para cada celda son de 20 a 125 MMBTU/h (Figu­

ra 18). 

c.2 Tubos helicoidales en radiación. 

Vertical cilínd~ leo con serpentín· helicoidal.- El serpentín de ra­

diación se coloca helicoidalmente a la larga de las paredes de la cáma­

ra de radiación, en el que la flama es vertical y can origen en el pisa 

•MMBTU.-Millones de BTU 
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FIG. 18 HORNO DE TUBOS VERTICALES DE DOBLE CELDA. 

FIG. 19 HORNO DE TIPO VERTICAL 
CILINORICO CON SERPENTIN 
HELICOIDAL. 
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del horno. Este diseño representa bajo casto y tfJJlbién baja eficiencia 

con un mínimo de área. Su rango de aplicación es de 0.5 a 20 r~"STU/h -

(Figura 19). 

c.3) Tubos horizontales en radiación. 

c.3.1) !ipo caja de tubos horizontales. 

El serpentín de tubos de la sección radiante de estos hornos se -­

coloca horizontalmente a los lados de las paredes de la cámara de radi~ . 

ción y de las aristas del techo. El serpentín del tubo de la sección -

de convección es colocado en forma de banco de tubos horizontales. Este 

arreglo es económico y de alta eficiencia. Su rango de aplicación va­

ría de 10 a 100 ~~BTU/h (Figura 20). 

c.3.2)Tipo de caja de tubos horizontales de doble celda. 

El serpentín de tubos es colocado horizontalmente a lo largo de 

.las paredes y techo de las celdas de la cámara de radiación. Este di­

seño es económico y de alta eficiencia siendo sus rangos de aplicación 

de 100 a 250 MMBTU/h (Figura 21). 

c.3.3) Tipo caja de tubos horizontales con pared divisoria. 

Son similares a las del punto c.3.1, sólo que en el centro de ia -

cámara de radiación se tiene una pared divisoria que permite un control 

individual en cada sección del horno. Su rango de operación es de 20 a 

100 MMBTU/h (Figura 22). 

c.3.4) Tipo caja de tubos horizontales con flama longitudinal. 

El serpentín de tubos de la sm::;ción radiante se coloca en forma 

horizontal a lo largo de las pareces de la cámara de radiación. El ser 

fJentín de tubos de la sección de convección se coloca como un banco ho-

1•i zontal. Su rango de operación es de 5 a 50 MMBTU/h (Flgura 23). 
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c.3.5) Tipa caja de tubas horizontales can flama longitudinal y -­

sección de convección adyacente. 

En éstas equipas el serpentín de tubos de la sección radiante se -

coloca en posición horizontal a ia largo de las paredes. El sr?rprmtín 

de la sección de convección se coloca como un banca horizontal de tubos 

adyacente a la cámara de radiación. Su rango de operación es de 50 a -

200 rt,MBTU/h (Figura 24). 

c.3.6) Tipa caja de tubos horizontales con doble flama. 

Los tubas horizontales de la sección de radiación se colocan en -­

una sala hilera, exponiP.ndose directamente a la flama par los dos lados 

can lo que se logra una distribución uniforme de calor. Su rango de -­

aplicación es de 20 a 50 MMBTU/h (Figura 25). 

II.3.3 Componentes de un Horno por secciones. 

Para facilitar su ubicación, a continuación se describen los camp.2_ 

nentes de un Horno por secciones de acuerda a la Tabla No. 4 (Figura 26). 

II.3.3.1 Sección de radiación. 

TambiP.n llamada hogar o cámara de combustión. Es aquella sección 

del horno en la cual el calor transferido a los tubos es principalmente 

por radiación. Dicha energía radiante proviene de la flama que arde en 

el quemador. Tanto los quemadores cama las tubos radiantes se localizan 

en ésta sección. 

a.1.1) Quemadores.- Los quemadores san usados para mezclar aire y 

combustible r-m la proparcian adecuada y producir una buena combus-
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UN HOOND 

a.1 Zona o Sección 
de radiación 

a.2 Zona o Sección de 
tubos escudo 

a.3 Zona o Sección 
de convección 

a.4 Chimenea 

a.1.1 Quemadores 

a.1.2 Plenum 

a.1.3 Serpentín de tubos 

a.1.4 Soporte de tubos y gutaa 

a.1.5 Refractario 

a.3.1 Cabezales 

a.3.2 Sopladores de hollín 

a.3.3 Regulador de tiro 
(Damper ). 

a.5 Equipos de recuperación de calor 

TABLA No. 4 COMPONENTES DE UN HORNO POR SECCIONE5 

A Quemadores de gaa 

B Quemadores de combu2tóleo 

e Quemadores de combinación 
gae·combustóleo 

A Oreaja de mula 

B Seguro da cuerda o sello 
roscado 

e Tipo tapón . 
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tión. Actualmentn, los qurnnadorns da lrJs horncs dn p1·cr:í1BO no solo 

dt1bcm libor>-Jr r:ulor sinri que dc?brm snr flnxiblns 1m su funr:io11f1minn 

to dn ar.uordu 8 J cis s.ii]uic?ntrrn rnquerirni.nntos: 

- Trabajar con un ampl in rango do r.orn1ustibln (disponifJln) 

- Trabajar do <1r.uerdo a los l'l?quP.rimicmtos df! rc.odi:los do flama d¡: 

pror:nso. 

- Trabajar para diferentes corrientas de airr: paru r:urr,busiión 

- Resistir altas tumpC?raturas y regulaciones de ar:unrdc al rr.edio -

circundante. 

Los quemadores se puC?den clasificar de acuerda al tipa de ccmbusti 

qun mane jan en : 

a) Quemadores de gas. 

b) Quemadores de cambustólea 

e) Quemadores de combinación gas-cambustóleo 

a) Quemadores de gas.- En general, las quemadores de gas utilizan 

corrientes de gas a altas velocidades y son regulados par media de un -

orificio para librar parte del aire requerido dentro de las quemadores 

en forma tndependiente del tipa del horno. 

Ventajas de las quemadores de gas: 

1) MP.nor dependencia del tiro que cualquier otro tipo dn quemadores. 

2)De acuerdo al aire de combustión, los quemadores se autorregulan 

con las cambios de presión del gas. Esta reouce los requerimientos de 

ajuste de aire manual. 

3) Debido a su estructura no existen problemas de abstrur::r:ián de -

gases combustibles sucias. 
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Desventajas de los quemadores de gas: 

1) Para combustibles con aprnciC1blo r:;ontonido dn llidrégeno, lns -­

quemadorr!s tiendnn a produr.ir un rr?troceso de la flama. 

2) Cuando cü r:;alr.ntamirmta del combustible varía en formo consido­

rable, la oporación d1'? r.rJmbustió11 se v1: afrJr.tada gravnmentc. 

3) Elcmr?ntas i1wrtns (15% a más) pu1~don causar innstabilid¡¡d 011 la 

b) Quemadarm1 dr. r:;ombustálea.- En los qunmadaros de cambustólea sn 

vaporiza o atomizo el r:;ombustiblP. para después mnzr:;larse Íntimamnnte con 

í!l aire suministríldo para la combustión, lo que permitn una buena com­

bustión con un exceso de airr! mínimo. 

c) Quemadores de combinación gas-cambustálea.- Como su nombre lo -

indica, es una combinación y manejo de dos combustibles a la vez con las 

consiguientes desventajas de mayar flexibilidad y ranga de aplicación. 

Debida a que las quemadores no son dispositivos indepr..ndientes sino 

siempre dependientes del tipo de horno en los que se instalen, su sele~ 

ción dependerá de las nr.cesidades del procesa, tipq dn horno, combusti­

ble disponible, ntc. 

La mayar efir.ir.ncia·de un quemador depende de quP. el combustible -

se queme can las sigui~ntes características: 

- Mínimo exceso de aire 

- ProporcionP. un modelo de flama bien definido y limpia 

- So obtenga la menor emisión dr! monóxido de carbono o de hidracar 

buros na qurnr.ados. 

De acuerdo al tipo dn horno, la colocación de los.quemadores más -

usui31 se presenta en la Tabla No. 5. 



TIPO DE HORNO CDLDCACIDN DEL QUEMADOR 

Cilíndrico vertical Quemadores de piso. 

~ 
1 

Caja horizontal Quemadores de piso, a los 

extremos o a los ladas. 

TABLA NO. 5 COLOCACION DE LOS QUEMADORES DENTRO DEL HORNO. 
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a.1.2) Plenum.- El plenurnes una caja que vá colocada dt?bajo -­

d~ü piso del horno cubriendo 1 os qur.m<tdorcrn con al fin de conl.ra-

1•r.star el ruido quP. origina al r.fectuarsr. la combustión. Sr. puede 

uti1 i. zar un plenum para c¡:¡da qur.m<Jdur o un plenum común. 

<J .1. 3) Scuptmtín de tubos. - E.s r.l con junto de tubas conectados cm 

serie ya SP.a por n:!tornos (codos) o por cabezales. Por las al tas 

t.r.mpt~ra Luras qur. soportan los tubos en la sección de radiación y -

P.11 la sección escudo los tubos deberán S8r lisos, ya que la super­

flcii? P.xtendilia no resistiría las altas temperaturas. La superi fi 

cie extendida es utilizada para aumentar la velocidad de transfe­

renr.;ia de m:ilor por metro 1 ineal de tubo v se localizan en la sec­

ción de convección. Los tubos de superficie extendida pueden ser 

birlados o aletadas. Los primeros son utilizados cuando el combus 

tibla desprende muchas cenizas. 

Existen tres tipos de superficie extendida: aletas segmentadas, -­

aletas continuas y birles. 

a) Aletas segmentadas.- E.a una aleta con perfil en forma de "Y" dentada 

que sc> solda hí'?: iccidslrr.entc: a: tubo lisa. 

b) Alc:tas contínuas.- Son más fuertes mecánicamente que las aletas seg­

mentFJdas aunque suministran una menor transferencia de calor para la -­

misma r:nnfiguración de ñleta v fluja de gas['s de combustión. Las aletas 

san soldadas helicaidalmente alrededor del tubo desnudo. 

c) Birlos.- C.Ucrpos e, i.fndricas <:;111lrios que van soldados a la perif~ria 

del tubo desnude. La tubed.a 'Ji rlada es más costosa que la tubería - -

alatmida. 
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a.1.4) Soporte de tubos y guías.- Son utilizados can el fin de ma!:!. 

tener el serpentín de tubos fijo durante la operación del horno 

empleándose para ella soportes en forma de ganchos y espejas de 

tubos que son crJnectadas a la estructura del horno. Dichos sopor­

tes deben poder ser removidos sin quitar el tubo y can un mínimo -

de desplazamiento de refractario. 

En la sección de convección se usan tanta soportes inteI'flledios 

como espejas de tubos similares a los empleados en cambiadores de 

calor. 

a.1.5) Refractaria.- Material aislante con el cual se cubre inter­

namente la cubierta metálica del horno para evitar el sobrecalenta 

miento de la e~tructura metálica de acera y mantener una temperat.!:!_ 

ra constante. Además se evita la corrosión en la cubierta metáli­

ca cuando se quema un combustible que contenga azufre. 

II.3.3.2 Sección de tubas escuda. 

También llamada sección de choque, contiene a los tubos (por la -­

general las dos primeras hileras de tubos en convección) que protegen -

de la radiación directa a la sección de convección. 

II.3.3.3 Sección de convección. 

Esta sección del horno contiene un banca de tubos que recibe la -­

mayor· parte del calor transferido por convección. Puede compararse au 

funcionamiento can un cambiador de calor gas-líquido donde el ges se -­

encuentra del lado de la coraza. 
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a.3.1) Cabezales.- Accesorias que conectan dos o más tubos. Los -

tipas de cabezales comerciales son: 

a) Oreja de mula.- Es la más usada y de menor casto, na es recamen 

dable a altas temperaturas dnbido a las expan­

siones tármicas. 

b) Seguro de cuerda a sella roscada.- Resiste temperaturas mayares 

que la anterior. 

e) Tipa de Tapón.- Resiste aún mayares temperaturas que la anterior 

proporcionando menor caída de presión en el fl!:!_ 

ído de procesa, aunque con dificultades de man­

tenimiento. 

a.3.2) Sopladores de hollín.- Despositivos utilizados para la lim­

pieza de las tubas de la sección de convección que se utilizan con 

mayor frecuencia cuando el combustible quemado contiene partículas 

sólidas, azufre o produce grandes cantidades de hollín. De acuer­

da a su forma y usa pueden ser: 

I) Retráctiles 

II) Fijos 

I) Retráctiles.-Son aquellas que par medio de un mecanismo son -

introducidos o retirados. Se componen de un tubo con varios 

orificios por donde circula vapor de media presión para la -­

limpieza de los tubos. 

II) Fijos.- Similares a los anteriores, salo que no pueden ser re 

tirados. 

a.3.3) Regulador de tipo (Damper).- Se localiza dentro del dueto -

de la chimenea y se utiliza para el control de tiro en el horno •.. -
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Los reguladores de tiro son generalmente platos planos (o un sist~ 

ma de platas) que rotan en un ejP. fijado en una caja r:al or.ada cm -

la pared de acero similar a la válvula de mariposa. 

c .4) Cl1imrmm1. - Dueto do ar.oro cilí.ndrir.o dentro del cual se trans 

perlan los gases dr. combustión a la atmósfera suministrando además 

el tiro necesario. 

II.3.4 Equipos de rocuperacián de calor. 

De acuerdo a estudios realizadas en refinerías, el combustible de-

1·i vado del petróleo suministra el 90% ( 23 ) de la P.nergía como se 

muestra en la Figura 1. Debido al alta casta de los combustibles y a -

la necesidad actual de grandes cantidades de energía, se han estudiada 

diversas medidas para recuperar y conservar la energía calorífica - - -

(Figura 27). 

Las medidas de conservación de energía calorífica en las plantas -

de proceso se realizan para eliminar a disminuir las pérdidas (Figura -

28), ( 23 ) permitiendo la optimización de su operación. 

Duckman y Fleming consideran como medios de conservación de energía 

en equipas sujetos a combustión los siguientes: 

a) Suministro de precalentamiento 

b) Mejora del sistema de control, incluyendo analizador de combus-

tión 

c) Uso de sopladores de hollín e inhibidares de ensuciamiento 

d) Uso de tu~os de superficie extendida 

e) Suministro de? tubos de convección para calentar el combustible 

f) Mejoras en los quemadores y en el aislante 
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Dnbidc a los prablnmas dn r.andnnsar.ión de las gases drJ combustión 

na as rm;cme11dablf! utilizar nquipus dn rrJcupnración dn c<1lor si ::.a tnm­

peratura dn los gasas dn r;ambustión es infnriar a los 4DD°F u la salida 

de lcJ chimenr.a. En casa contraria, sr? prcponnn los sigui.:ntns rr.¡~dias -

de racupnra~ión dn calor: 

1) Agmgar· urm suparficif? de convecdór1 

2) El uso dn tubos de superficie nxLnndida 

3) Suministra dP. u11 prer;alcmtador de aire 

Precalentadcr de airn.- Es nl nquipo usado frecunntcmnnta rm calentado­

res de combustión para pracaso con el fin da pracalr-mtar el aire para -

la combustión utilizando para allc el gas caliente que sale por la chi­

menea. Aumenta la eficiencia dn consumo de combustible de 75 a 90%. 

Tipas de precalentadores. 

La clasificación de precalentadores de aire par su principia de -

operación es: 

A) Precalentadares recuperativas 

a) Pracalentadar de aire tipa tubular 

b) Precalentadar de aire tipa celdas 

B) Precalentadar regenerativa 

a) Pracalentadar de aire tipa rotatoria 

b) Precalentadar de aire a basa dt? tiro térmica 

e) Precalentador de aire a basn de liquida térmica 

Las tipas usuales de precalentadaras de aire san: 

Regenerativa 

- Tubular 
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Regeneratlvo.- En estP. precalentador se tiene una superficie de canta!!_ 

to la cual gira pasando altP.rnativamP.nte a través dP. las corrientes de -

aire v gasns de combustión. 

Tubular. - Loa gases dP. combustión circular por el intE'!rior de los tubos 

v el aira PC!_J' el extremo uP. los mi amos, P.n contra flujos verticalP.s. 

Ventajas P.n el uso dP. prncalentador. 

1.- Se logra un aumento de la eficiencia de consume de combustible dP. ~ 

aproximadamente 15% 

2.- Con un precalentador no es necesario operar con razones bajas de -­

excP.so dP. aire pero, aún operando en ésta forma, no existe riesgo -

de falla en quemadores. 

3.- Operación más limpia que reduce las necesidades de sopladores de -­

holHn. 

4.- Vesatilidad en el combustible utilizado, ya sea líquido o gaseoso 

con pequeños ajustes o modificaciones. 

Desventajas. 

1.- Costo significativo de instalaciones. Además del propio precalent!:!_ 

dar se requiere aire presurizado. 

2.- En el caso de alto contenido de azufre a metales en el combustible, 

existe el peligro de corrosión. 
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III. SELECCION DEL PROCESO DE PRODUCCION DE BUTADIEND V PLANTEAMIENTO DEL 
PROBLEMA. 

De ar::uP.rdo a los métodos da produr::r.:ión de butodieno descritos en 

la sección II.1.3 a continuación se proporcionan las razones para la -

sP.lr.cción del método de oxodeshidrogenación de butenos. Además se prE!_ 

srn1ta la descripción del proceso y planos requeridos para el estudia -

del éirrC?gl o del hornG. 

ITI.1 Selección del pracP.sa. 

Para la producción del butadiena se ha seleccionada el proceso de 

uxadeshidrogenar:ión de butenas par tener las siguientes caracte1·ísticas: 

- Menor consuma de combustible y vapor 

- Alta conversión 

- Gran selectividad de buteno a butadiena 

- Larga vida del catalizador sin requerir frecuentes operaciones 

de regeneración 

El procesa de oxadeshidrogensr::ión de butenos se ha utilizado ca--

mercialrnente desde 1955. Actualmente, el 75% del butadiena producido 

se obtiene por éste método. ( 10 ) 

Al comparar el método de axadeshidrogenación de butenas con el -­

método convenr::ional de deshidrogenación de butenos a butadiena se ob-

servan las siguientes ventajas; en tanto que la deshidragenar::ión con-

vencianal de butenos es una reacción endotérmica (+51 000 BTU/ lb mal), 

siendo favorable al Í'rm::eso las altas temperaturas (1200a1 300°F),­

utilizandose para ello una gran cantidad de vapor sobrecalentada. En 

la oxodeshidragenar::ión de butenos a butadieno, sola ae requiere una --
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pequeña cantidad de vapor rm el inicia dr? la reacción para prntr?ger el 

catalizador y evitar reaccionas secundarias que disminuirían el rendi­

miento, además de c::antralar la temperatura de roacción ya que la oxo­

deshidragcmación da butenas a butadicma r.s una reacción exotérmica - -

(-52 000 BTU/lb mal). En éste µra'cP.sa r.l oxígeno es una variable im­

portante, dacia qua nl rendimiento dal butadil~na r?stá directamente rr.13 

clonada can la cantidad de oxígeno utilizado. A cierta nivr.l de oxíg.s_ 

no (55% da las butrmas alimentadas), se logra una mayar selectividad -

acompañada de un aumonta en el rendimiento por pasa y se puede lograr 

un ahorra de energía can un catalizador más selectiva coma se observa 

en la Tabla No. 6. 

III. 2 Planteamiento del problema. 

Debida a las necesidades del procesa se requiere el calentamiento 

de tres fluidas diferentes (vapor de agua, aire y butadieno) a difere!:!_ 

tes temperaturas. Es necesario por la tanto, realizar el estudio del 

equipa a equipos requeridas para satisfacer dichas condiciones energé­

ticas ya que de éstas dependerá la funcionalidad y casto de operación 

de la planta. 

Por otra parte, el reactor requiere de regeneración del cataliza­

cor (aproximadamente cada seis meses) por medio de una mezcla de aire 

y gases inertes a temperaturas elevadas. 

Debido a lo anterior, se requiere determinar si es necesaria el -

uso de una o más hornos y si es conveniente utilizar uno o más servi­

cios en el horno así como su colocación y arreglo dentro del misma. 



SELECTIVIDAD 

95.6 

93.4 

91.5 

TABLA NO. 6 

RENDIMIENTO COMBUSTIBLE CONSUMIDO VAPOR CONSUMIDO 
MM8TU/DE BUTADIEND M lb/MT DE BUTADIENO 

64.0 5.02 6.98 

55.5 5.09 9.17 

48.6 7.08 11.68 

CONSUMO DE ENERGIA DE ACUERDO A LA SELECTIVIDAD DEL CATALIZADOR 

( 10 )* 

* Los números entre paréntr.sis corresponden a la bibliografía. 

°' w 
1 
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- Bases de Diseña. 

Las basP.s de? disP.ña prira la plantn dr? producr.:iún do butadimo son 

las siguiontr.s: 

1 ) Generalidades 

1 .u) Función dP. la planta. - Producción de butadieno a parLh dr. -

la deshidrogmmr;ión do buLonos. 

1.b) Tipa de procaso.- LCJ pr(]ducr:i<Ín dr. butadiP.na se rrmlizará 

par una dcshidragenm::ión oxidat.iva cCJtal í tica de bu tenas. 

2) Capar.:idad 

2 .a) La capacidad de diseño sorá dr? 74 309 tan. M. de butadieno 

al año. 

2.b) La capacidad normal será de 74 000 ton. M. de butadieno al 

año. 

2.c) La capacidad mínima de la planta será de 60% de la capacidad 

de diseño. 

3) Factor de servicio 

Se considera un factor de servicio del 90% 

4) Flexibilidad 

La planta no opl?rará bajo las condiciones anormales siguientes: 

a) Falla de electricidad 

b) Falla de vapor 

c) Falla de aire 

d) Falla de agua de enfriamiento 

Existiendo previsiones para el paro necesario de la planta. 

No se preven aumentos futuros de capacidad. 
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5) Flujo v napr.cificar.ionea de la alimentación dn proceso. 

r.DMPOSTCIOl\i LB-MOL/H ')(, MOL 

Pl'upUrmn .031 .005 

P1·cp<Jr11J .055 .008 

Propndi.nno .D3B .005 

I-i'Jutrnm 5.511 .835 

1-Bu 1 í!llO 29.458 11.384 

frans 2 Duteno 433.643 54.512 

r.is 2 Butrmo 162.631 24.194 

8utaciirmu 1.659 .247 

!-Butano .171 .025 

N-dutano 38.164 5.678 

N-Prmtano • 721 .107 

TO T AL 672.193 

~ 6) Especificación dnl producto. 

CDMPOSICION LB-MOL/H %MOL 

Bióxido dn carbono 0.018 0.003 

Pmpilnnn 0.012 0.002 

Propan11 0.025 0.004 

I-Bu tono 1.115 0.173 

1-Buteno 16.266 2.519 

Trans-2 Butrmo 158.513 24.548 

Cis-2 Butnno 43.642 6.759 

1, 3 Butadicmo 378.894 58.678 

I-Butadicmo 0.161 0.025 
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COMPOSICIDN LB-MDL/H %MOL 

N-Butano 36.776 5.695 

N- Pentana 0.699 0.014 

M- Acetileno 0.031 0.005 

Vinila¡;:etileno 0.127 0.020 

Etilacetileno 0.005 0.001 

Fu rano 0.732 0.113 

Benceno 0.927 0.144 

Tolueno 0.021 0.003 

Ag)Ja 7.781 1.205 

T o T A L 645.716 

7) Servicias Auxiliares 

7.1) Vapor 

7.1.1) Vapor de alta presión. 

Este vapor será generado fuera de límite de bateria. Pre­

sentando las siguientes condiciones normales. 

Presión 

Temperatura 

Calidad 

Disponibilidad 

7.1.2) Vapor de media presión 

642.2 psig 

752.DºF 

Sobrecalentamiento 

La requerida 

Será generado fuera del límite de bateria. Can las siguie!:!_ 

tes condiciones normales en límite de bateria. 

Presión 

Temperatura 

276 psig 

519.BºF 
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Calidad 

Disponibilidad 

7.1.3) Vapor de baja pres~ón. 

Sabrecalentada 

La requerida 

Será generada fuera de límite de bateria can las siguien-

tes condiciones normales en límite de bateria. 

Presión 

Temperatura 

Calidad 

Disponibilidad 

7.2) Agua de enfriamiento. 

65.4 psig 

311.DºF 

Saturado 

La requerida 

- Fuente de suministra.- Torre de enfriamiento 

- Condiciones en límite de bateria: 

Presión de entrada 

Temperatura de entrada 

Presión de retorno (Mín) 

Temperatura de retorno (Máx) 

7.3) Combustible 

- ~Jaturalc.;za. - Gas natural 

Pesa molecular 

Poder calu-:Í fica 

Presión 

Temperatura 

Dispanibil ~.dad 

59.7 psig 

89.6°F 

28.5 psig 

115.DªF 

17.283 

968.3 BTU/pie3 

125.2 paig 

1D0.4°F 

La requerida 
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Ubicación de la sección de oxodeshidrogenación dentro 
de la planta de producción de butadieno. 

Debido a que la sección de oxodeshidrogenación de butenos es una 

de las partes integrantes de la planta de producción de butadiena, - -

coma se puQde observar en la Figura 29, es necesaria considerarla para 

preveer las requerimientos de las secciones subsiguientes para garant.!_ 

zar la producción de butadieno. 

Hacienda un estudia de las necesidades de operación de la planta, 

observamos que la regeneración del catalizador del reactor de oxodes-

hidrogenación representa un problema puesto que las demás secciones se 

ven afectadas por el paro de producción de la sección de oxodeshidrag!:.. 

nación, ya que tendrían que parar las demás secciones o crearse un de-

pósito de almacenamiento, lo cual, no sería ni práctico ni funcional. 

Por la tanto, es importante encontrar el arregla adecuado del - -

equipa que simplifique o minimize el tiempo de regeneración del catall_ 

zadar tomando en cuenta las ventajas y desventajas generales, ya que -

de acuerda a ello podremos determinar el número y condiciones del hor-

no u hornos requeridos pare evitar los problemas planteados anterior-

mente. 

III. 4 Descripción del proceso de oxodeshidrogenación de 
butenos • 

. Cama se dijo anteriormente, este proceso se basa en la deshidrog!!_ 

nación catalítica de butenos lineales para producir 1,3 butadieno. El 

proceso se lleva a cabo en presencia de oxígeno para obtener altas con 

versiones por pasa con una selectividad adecuada. Utiliza, además, --
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vapor de agua en la alimentación al reactor para absorber el calor de 

rC?aoción v ev1 tar tmnperaturas demasiada elP.vadas en el lecha dal cata 

lizador. 

La corriente vaporizada de butenas proveniente de la sección de -

extracción de butanos (02), can una temperatura do B7°F v presión de -

30 psig., se calienta en ol horno BA-31 hasta alcanzar las siguientes 
a . 

condician¡¡s: T=370 F v P=20 psig., para posteriormente mezclarse can -

vapor dP. agua sabrecalentada (T =898°F v P=2lJ psig) v con aire pmcale!:!_ 

tado (T=290°F, P=20 psig), lo más cerca pasible del reactor para evitar 

un posible accidente (explosión)¡ dicha mezcla será la alimentación del 

reactor de lecha fijo (DC-31), el cual operará a presiones ligeramente 

superiores a la atmosférica v temperaturas de entrada de 700°F. El -­

efluente del reactor a T=1099°F V P=B.54 psig.¡ pasa al enfriador EA-31 

donde el calor transferida es aprovechado par. la corriente No. 26. El 

efluente del reactor una vez enfriado (T=38D°F), pasa a la torre de 

apagada DA-31 can objeta de detener la reacción v eliminar la mayar 

cantidad de agua. De aqui, el gas separada pasa a la torre de absar-

r.ión DA-32, la cual utiliza un aceite aromático, para absorber el buta 

dieno, butenas no reaccionadas v subgrupos ligeras. De aquí, la ca--

rriente liquida Na. 14, se envía a la columna agotadora DA-33 donde se 

separan el butadieno v butenos del aceite de absorción. El butadiena 

producida en el procesa se envía a la sección 04 para su purificación. 

Dicha procesa sP. muestra en P.l diagrama de flujo (Figura Na. 30). 
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III. 5 Balance dn masa y energía. 

Dr. acuerda a la nxpunsta anteriormente, el procnsa de producción 

dn butadir.na involucra un gran número de P.quipas que en función de las 

transfurmacianP.s del producto se han dividida, para facilitar su com­

prensión, en diversas sncciones quP. hacP. dnl balance de materia para -

la planta, un P.studio amplio y detallada dn la termodinámica del proc~ 

so y disnña dP. equipas involucrados. 

En este trabaja sólo se darán las condiciones y necesidades de -­

flujo P.n el horno BA-31 para la producción de 74,309 TM/año, dado quP. 

el objetiva principal es r.l arregla del horno. El flujo sr.rá la ali­

mentación al reactor de axadeshidragenación DC-31. 

El balance de materia para el Horno se encuentra en la Tabla Na.7 

III. 6 Ubicación del equipa dentro de la planta. 

Para encontrar el mejor arreglo del Horno, es nP.cesario conocer -

si P.Xisten limi tacirmes en cuanta a las dimensionP.s del equipa en est~ 

dio utilizando para ello el plana de localización de equipo (Plot-plant). 

En ai.cha plano se considera la distribución a disposición drü equipo y -

áreas de trabaja. Esta distribución incluye nspacios mínimas entre nqu.!_ 

uos para sr.guridad, así como las nspacios necnsarias para el mantenimien 

ta del equipa y maquinaria, almacenamiento y servicias. 

Sr. establecen las relarüon<Js dn equipo vertical y horizontal, los 

sistemas de acceso, rutas para emergencia, abastecimiento y mane.ja de -

materialP.s. Además se prnvee la distribución dn nspacio para las acti-



NO. DE CORRIENTE (FASE) 

COMPONEIJTE 

NITROGEl\lO 
ARGON 

OXIGENO 
BIOXIDO DE CARBONO 
AGUA 

TO TAL 
FLUJO TOTAL LB/H 

ENTALPIA MMBTU/H 
TEMPERATURA ºF 

PRESION peig. 

PESO MOLECULAR 
DEr<SIOAD RELATIVA A 60ºF 

DENSIDAD A P V i LB/plri' 

CALOR ESPECIFICO A P V T BTU/LBºF 
VISCOSIDAD cp 

cario. TERMICA BTU/H pie ºF 

TABLA N O. 7 

BALANCE DE MATERIA V ENERGIA 

PLANTA DE PRODUCCION DE BUTADIENO 

ENTRADA A BA-31 
7 VAP DE AGUA 

LB-MOL/H % 11JL 

9055.86 

9055.86 

.00 
• oo 
.oo 
.oo 

100.00 

100.00 

163150.00 
55594.10 

316.57 

50.00 

18.016 
1.00 

0.143 
0.4751 

0.0135 
0.0168 

SALIDA DE BA-31 
8 VAP DE AGUA 

LB-t>'OL/H % MOL 

.oo 

.oo . 

.00 

.oo 
9055.86 100.00 

9055.86 100.00 

1&3150.00 
102262.70 

898.36 
20.00 

18.016 

1.00 
0.043 

0.511 
0.027 
D.0336 

AIRE ENTRADA 
2 

LB-MOL/H % MOL 

1441.554 78.089 
17.168 0.930 

386.708 20.948 

0,609 0.033 

·ººº o.ooo 

1846.040 100.00 

53480.00 
6897,60 

77.00 

14.70 
28.97 

0.8803 
0.0740 
0.2399. 

0.0179 
0.0140 

AIRE SALIDA 
9 

LB-MOL/H % MOL 

1441.554 78.089 
17 .168 0.930 

386.708 20.948 

0.609 0.033 
o.ooo o.ooo 

1846.040 100.00 

53480.00 
9635.00 
298.40 

20.00 

28.97 
0.88939 

0.0427 
0.2432 

0.0235 
0.0183 

-.J 

"' 1 

1 



NO. DE CORRIENTE (FASE) 

COMPONENTE 

NITROGENO 
ARGON 
OXIGENO 
BIOXIOD DE CARBONO 
PRDPILENO 
PROPANO 
PROPADIENO 
I-BUTEND 
1-BUTEND 
TRANS 2 BUTENO 
GIS 2 BUTENO 
1,3 BlJTADIENO 
!-BUTANO 
N-BUTANO 
N-PENTANO 
AGUA 
TO T AL 
FLUJO TOTAL LB/H 
ENTALPIA MMBTU/H 
TEMPERATURA ºF 

PRESIDN psig. 
PESO MOLECULAR 
DENSIDAD RELATIVA A 60°F 
DENSIDAD A P V T LB/pie 1 

CALOR ESPECIFICO A P V T BTU/LB ºF 

VISCOSIDAD cp 
CONO. TERMICA BTU/H pie ºF 

BUTENO ENTRADA 
4 VAP 

LB-MOL/H % MOL 

º·ºº O.DO 
O.DO O.DO 

º·ºº 0.00 
O.DO O.DO 
0.031 0.005 
0.055 0.008 
0.038 0.006 
5.611 0.835 

29.468 4.384 
433.643 64.512 
162.631 21~.194 

1.659 0.247 
0.171 0.025 

38.164 5.678 
0.721 0.107 
0.00 O.DO 

672.193 100.00 

37796.00 

3977.00 
87.2? 
30.00 

56.229 
0.61201 
0.4599 

0.3819 
0.0079 
0.0089 

BUTENO SALIDA ENTRADA AL REACTOR 
5 \IAP 10 VAP MEZCLA 

LB-MOL/H % MJL LB-MOL/H % MJL 

º·ºº O.DO 1441.554 12.455 
0.00 O.DO 17.168 0.148 
O.DO o.oo 386.708 3.341 
o.oo o.oo 0.609 0.005 
0.031 0.005 0.031 0.000 
0.055 0.008 0.055 º·ººº 0.038 0.006 0.038 º·ººº 5.611 0.835 5.611 0.048 

29.468 . 4 .384 29.458 0.255 
433.643 64.512 433.643 3.747 
162.631 24.191, 162 .631 1.405 ~ 

w 
1.659 0.247 · 1.659 0.01ú 
0.1?1 0.025 D.171 0.001 

38.164 5.678 38.164 0.330 
0.721 0.107 0,?21 0.006 
o.oo O.DO 9055.860 78.243 

6 72.193 100.00 11574.093 ·100.00 

37796.00 254427.00 

8807.00 120705.60 

370.00 728.48 

20.DD 10.00 

56.229 21.982 

0.61201 0.6926 

0.2226 0.0427 

0.5161 0.4693 

0.117 0.0214 

0.0194 0.0289 
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vidades del personal (laboratorios, vestidores, almacenes, etc.) 

El plano general de localización de equipo debe contener todas 

las necesidades de la planta. Es por ésto que es un documento necesa­

rio en la determinación de la orientación que tendrá la planta para -­

localizar P.quipo peligroso cama hornos, quemadores, etc. debida a la -

posición V características de plantas contiguas. 

Para poder determinar dicha orientación es necesaria, además de la 

experiencia, considerar las siguientes puntos. 

1) Limitaciones de la operación 

2) Consideraciones de seguridad 

3) Suministro de servicios 

4) Manejo de materiales 

5) Mantenimiento de los equipos 

6) Economía en la construcción 

7) Expansión futura o posibles adiciones 

Coma la planta de producción de butadieno consta de varias seccio 

nea que involucran un gran número de equipos, P.stas han sido distribui 

dos agrupando los equipos Sl'!fTlejantes en operación y pensando en la - -

mayor seguridad v facilidad de mantenimiento en la planta (Figura 31). 

El detalle 11A11 muestra que los equipos sujetos a combustión (hor­

nos, quernsdore~) son colocadas por seguridad, en las límites de la pla!!_ 

ta can el fin de prevenir accidentes par arrastre rle gases que favore­

cería~ la flamesbilidad de los gases combustibles. El arreglo del hamo 

na presenta limitaciones por áre~ (Ver Figura 31). 
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III. 7 Diagrama de tubería e instrumentación (DTI). 

En el diagrama de tubería e instrumentación (DTI) se rep1•esenta a 

los equipos en forma más descriptiva que en el diagrama de flujo de -­

procr.so ¡ las válvulas v accesorios can los símbolos con1Jcmcionales se 

deberán apngar- a las normas establr.cidas. Además, ee muestra toda la 

instrumentación incluyendo.la simbología de las instrumentos así como 

las señales requeridas para un buen control. 

la importancia de los diagramas de tubería e instrumentación nn -

las plantas de proceso es que representan la base para el diseño de -­

los arreglos de equipa v tubería, localización de instrumentos v oper~ 

ción de la planta va qun aparecen en ellos todos los equipos, acceso­

rios v tuberías que los conecten. 

Este diagrama se basa en la instrumentación típica de tubería v -
equipos. Para su elaboración se toman cuatro aspectos importantes: 

1) Líneas v equipos auxiliares en el arranque de la planta 

2) Diseño de la tubería v equipos para la operación normal de le 

planta. 

3) Considerar operaciones de emergencia como son: 

a) Variación ~e la capacidad 

b) Falla en algún equipo 

c) Ruptura de tubos o.cualquier otra emergencia que se pudiera 

presentar ~urente la operación de la planta 

4) Lineas v equipos auxiliares para el vaciado de equipo en los -

paros programados y para el mantenimiento de la planta. 
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Tomando en consideración las puntos anteriorrrn, se elaboró el - -

diagrama dC? tubería r. instrumr.ntación que sP. muestrCJ cm la Figura 32 A 

y 32 B. 

INSTRUMCNTACION E:ASICA V SISTEMAS DE. SE.GURIDAD DE LOS HORNOS. 

A. Variablns a cantrolCJr 

Sr. dnbC?rÓ cantrular la temperatura de salida del fluído de proce­

so can el Flujo de combustible así coma el flujo de entrada al calent!.!_ 

dar. Las razónes para controlar est.as dos variables san las siguientes: 

a) El calar transmitida al fluido de proceso dependerá del calar libe-

rada. y cantidad de gases de combustión. Por la tanta es necesa 

ria controlar la cantidad de combustible suministrada can la tempe­

ratura de salida requerida por el fluida de procesa. 

b) El bajo flujo puede provocar sobrecalentamiento tanta del fluido de 

proceso como de los tubos que lo contienen, produciendose la coqui­

zación del fluída, vaporización excesiva y aumento de caida de pre-

sión. 

B. Instrumentación necesaria para el uen funcionamirmto del horno. 

Además de la instrumentación para el control de las variables an-

teriores se tiene: 

1) Indicadores de temperatura a la salida del horno para cada paso 

2) Indicadores de temperatura a la cámara de radiación 

3) Indicadores de temperatura de las g~ses de combustión 

4) Medidores de tiro 

5) Flujo de aire para la combustión 

C. Sistemas de seguridad 
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Los sistemas de seguridad de paro incluyen: 

a) Baja flujo de procesa 

b) Baja prP.sián a flujo de combustible 

e) Alta flujo y/e alta temperatura del fluída de proceso 

d) Falla de flama 

NOMENCLATURA 

OP DrrmajP. Pluvial 

FC Orificio de registra (cierre de válvula a falla) 

FIC Indicador controlador de flujo 

FR Registrador de flujo 

FRC Registrador.controlador de flujo 

FO Orificio de registra (abre la válvula .a falla) 

FI Indicador de flujo 

HCV Válvulas de control manual 

LAH Alarma por alta nivel 

LAL Alarma par bajo nivel 

LIC Indicador controlador de nivel 

LGC Medidor controlador de nivel 

PCV Válvula de presión auto-regulable 

PI Indicador de prP.sión 

PSL Interruptor por baja presión 

PSLL Interruptor de muy baja presión 

PAH Alarma por alta presión 

PSV Válvula de s'~guridad 

5 Solenoide 
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SS Vapor de apagado a barrido 

T Trampa de vapor 

TI Indicador dr. tr.mpr.rotura 

TRC Registrador r;ontrolador de temperatura 

TIC Indicador controlador dr. to1mperatura 

TAH Alarma por al tri tr.mpr.ratura 

Tlil Trmnopozo 

UC Conexión de sr.rvir.io 
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IV SELECCION DEL METODO DE CALCULO PARA EL HORNO 

IV.1 METODOS DE DISEÑO Y EVALUACION DE HORNOS 

Se han ideada diferentes modelas físicas que tratan de explicar y 

predecir ~as fen6menas de transporte de flujo turbulenta, al misma - -

tiempo que ocurre transferencia de calor par radiaci6n dentro del har-

na. En la actualidad existen las siguientes métodos para el diseño de 

las hornos: 

METODOS DE 
DISEÑO DE 
HORNOS 

a) ~todas empíricos 

b) Métodos refinadas 
b.1 Método de zonificación 
b.2 Método de Fluxes 
b.3 Método de M::Jntecarlo 

las métodos emíricas san simplificadas par considerar modelas ma-

temáticos globales para predecir el funcionamiento del horno. Los 

métodos refinados consideran modelas parciales con parámetros semejan-

tes para correlacionar los modelos de flujo y la combustión en el - -

horno. 

A continuación se describen las principales métodos de diseño de 

hornos. 

a) f"étodas empíricos 

Estos métodos fueron las primeros en utilizarse para el diseña de 

las hornos. Son el resultado de un cúmulo de experiencia y estudios -

de diferentes investigadores entre los que·destacan W.E. lobo, R.N. --

Wimpress, Joseph L. Schweppe, C~nrado Q. Torrijas. Debido a lo compll. 

cado de los fenómenos que involucra el funcionamiento del horno, toda-

vía siguen utilizándose par obtenerse resultadas relativamente rápidas 
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y de alta confiabilidad. 

Las principales suposiciones en los qua sr. basan los mátodas empí-

' ricos son: 

a) Se asume que la temperatura de flama adiabática es alcanzada -

en el quemador. 

b) La radiación sola so considera radialmente 

c) Los gases de combustión se encur.ntran perfectamente mezclados 

por lo que la cámara de radiación se encuentra a una tempera-

tura promedi.o uniforme (Tg). 

El diagrama de bloques general se da a continuación (Figura 33). 

b) Métodos refinadas 

De acuerdo a las necesidades de los diferentes proceso, se ha re-

querido en oc~siones de un control estricto de distribución de ternper!:!._ 

turas dentro del horno porque en ciertos casos el fluído dentro de los 

serpentines no sólo sufrirá calentamiento, sino que efectuará una reas 

ción química que requiere de un mejor control de temperatura en cada -

sección del horno. 

Estos métodos por su gran complejidad requieren de ciertas simpl!_ 

ficaciones por lo que no es correcto llamarlas rigurosas. Entre los -

más utilizados tenemos: 

b.1) Método de zonificación. 

Se origina en 1958 ( 4 ) con el trabajo realizado por lo.e inves­

tigadores Hottel y Cohen que realizan el estudio para predecir el in­

tercambia de energía radiante basado en la distribución de temperaturas 

al permitir la variación de éstas en los gasea y s upmflcies que far-

man parte de la sección de radiación del horno. 



FIG. 33 DIAGRAMA DE BLOQUES DE METODOS EMPIRICOS 

~eterminar propiedades físicas, tem­
peratura de entrada y salida del 
fluido de proceso. Carga térmica­
requerida y PCI del combustible. 

Suponer una eficiencia. 

Calcular el calor liberado. 

Calcular dimensiones del horno 
(Area, di~metro, longitud de tu­
bos del cuerpo del Horno, así co­
mo número de tubos y pasos). 

Suponer la temperatura de los 
gases de cornbustion en rad.TG* 

Con la temperatura supuesta, 
calcular propiedades radiantes­
de gases de combustión. 

Efectuar un balance de energía 
para obtener la temperatura pro~ 
medio de los gases de comb. TG 
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Con la temperatura de los gases 
de combustión se obtiene el Flux 
real promedio y el calor absorbid 
en la cámara de radiación. 
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El método consistP. en dividir en un númP.ro detP.rminado dP. partP.s -

(zonas) de tamaño fin He: la srn:r:;ión de radiar:;ión d1ü horno. Dir.has -­

zonas cantP.ndrán las gasP.s producidos dP. lA combustión. El tamaño dr. 

lag zonas se sr.lr.cciana según la nxactitud qun se? dnsr.e y pracC?dirmdo 

con C?l tratamirmto matP.mático más éstricto posible para farmular final 

mr.ntr? P.1 balancr. de energía radiantP. para cada zona que dá r:;omo rP.sul­

tado un sistP.ma de P.cuacionf!s simultáneas a resalvnr. 

Las cansidP.racianes que se har:;en san: 

1) Las zonas en las que? sP. ha dividida la sP.cción radiante se? can 

sideran isotérmicas. 

2) Las caractP.rÍsticas físicas y radiantes en una detP.rminada - -

zona son las mismas en cada una de sua puntas. 

Es necesaria hacer notar quP. las balances de_ energía par conduc­

ción y convección san consideradas datas para poder formular las bala!!_ 

ces de energía totales por zonas. Esta suposición es más bien una ne­

cesidad originada en el hecha dP. que como el método maneja laa formas 

integradas de las ecuaciones radiantes en las balances de energía par 

zonas, éstas no se acoplan adecuadamente para su solución simultánea -

can las expresiones diferenciales para el flujo y reacción de la com­

bustión proporcionando una solución bastante complicada (Figura No. 34). 

b.2 .Métoc:lo de Fluxes 

El método se basa en suponer que en pequnños ángulos sólidos 

(Figúra 35) la intP.nsidad de radiación na varía can la dirección. El 

procedimiento consiste en subdividir el ángulo sólida total con vérti­

ce en y alrededor de un punta cualquiera de un elemento de valúmen, en 
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FIG. 34 DlAGRAMA DE BLOQUES DEL METODO DE 

ZONIFICACION 

Patrones de 
flujo de gasesi......~--1 
~0 calor libera 

Dividir al horno en sec 
ciones o zonas en forma 
de áreas y volúmenes 
pequeños. 

Suministrar condicio­
nes de proceso y pro­
piedades físicas del 
flufdo y dimensiones 
del 1orno, nGmero de 
zonas y calor lib~ra­
do por combustible. 

Calcular las ~reas de 
intercambio por sec­
ciones y totales. 
Determinar el Flux por 
areas. 

Resolucion del Balance 
de energía para cada 
zona de temperatura 
desconocida. 

C.!lculo del flujo de 
calor por superficie. 

Calor especffi 
co de los ga-­
ses de comb. 

. ...... / 



Almacenar datos hasta 
completar ecuaciones 
del Balance global de 
Energía por zonas y 
resolver el sistema 
de ecuaciones simul­
táneas. 

Escribir los Fluxes 
y temperaturas obt~ 
nidos. 
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un número de ángulos diferenciales (en cada una de las cuales, la in­

tensidad de radiación es independiente de la dirección) que emplea la 

ecuación de radiación promedia y simplifica el problema. Al hacer el -­

balance de energía en cada uno de los ángulos, resultarían ecuaciones 

integro-diferenciales que, así se transforman en un sistema de ecuacio 

nes diferenciales que pueden ser resueltas simultáneamente con las - -

ecuaciones para el flujo 'y cinética de la combustión. 

Por éste método se puede conocer el patrón de flujo y la cinética 

química de la combustión. 

Las suposiciones del método son: 

1) Las paredes del horno se consideran adiabáticas 

2) Sólo considera transferencia de calor por radiación. 

El esfuerzo para programarlo, la memoria y tiempo de computación 

son menares que los requeridos par el método de zonificación, aunque -

es menos exacto (Figura 36). 

b.3 ~todo de Montecarlo 

El método considera "paquetes" de energía radiante para simular -

el procesa físico real de emisión de energía y su absorción en el sis­

tema. Las probables trayectorias de éstos paquetes de energía radiante, 

desde su emisión hasta su absorción, se generan por una serie de núme­

ros aleatorios que a su vez son función de la dirección, longitud de -

onda, posición de emisión y de las características radiantes (reflect!_ 

vidad y absortivldad). La muestra de:paquetes debe ser grande para 

que los resultados !!..:tadÍBticos obtenidos sean significativos; así, la 

energía radiante transferida a un elemento es proporcional al número -

de paquetes de energía que absorbe. 



FIG. 36 DIAGRAMA DE BLOQUES DEL METODO DE FLUXES. 

A 

Suministrar datos de: 
-Propiedades físicas del 
flufdo de proceso. 

-Temperatura de e~trada y 
salida del flufdo de pro­
ceso. 

-lemperatura de entrada del 
gas de combustión. 

Suministrarlas dimen­
siones del 'orno. 

Calcular los factores 
de forma. 

Calcular la densidad de Flux 
de calor del fluido de pro­
ceso a la entrada y salida 
del Horno y suponer tempera­
tura de salida de los gases 
de combustión, TG*. 

Calcular el poder emisivo 
promedio del tubo, en 1 a 
parte superior del norno. 

Suponer la densidad de Flux 
de calor en sentido descen­
dente de la parte superior 
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Igualar la densidad de Flux en sentido 
ascendente con la de sentido descendente 
su uesto. 

Calcular la densidad de Flux de calor 
del fluido de proceso, de los gases 
de combustión, temperaturas del fluf 
do de proceso y gases de combustion. 

Cálculo del poder em1s1vo promedio 
del tubo para todos los puntos. 

Igualar la temperatura de los gases 
de combustión, calculada en la base 
del Horno con la temp. supuesta TG* 

Calcular la densidad de Flux de ca­
lor de los gases de combustión y del 
flufdo de proceso. 

NO 

Calcular la densidad de Flux de calor 
para todos los puntos. 

Se obtienen las temperaturas del 
flufdo dP. proceso, de pared del tubo, 
de los gJses de combusti6n y las den­
sidades de Flux de calor neto para 
todos 1 o s puntos a 1 o 1 argo de 1 'ho r no 

- 89 -
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Este método es el más r~guroso y flP.xible en P.::. tratamiento mate­

mática del problP.ma de la transferencia de energía radiante aunque da 

resultados no muy exactas debido a incr.rtidumbres estaalsticas y a que 

carece de la rigurosidad sistemática. El método proporcionará resulta 

dos que deprn1de11 de la experiencia e intuición de quien ataca el pr·o­

blema (Figura 37). 

IV.2 Selección del método de cálculo a utilizar en el diseño. 

Como ya se mencionó, los métodos refinados de cálculo de distribu­

ción de temperaturas y fluxes para transferencia de calor radiante uti­

lizan lllCldelos matemáticos complejos. Estos rr.adelas requieren para su -

solución de gran cantidad de información para definir adecuadamente las 

variables (factor de forma, emisividad y absortividad del gas, etc.) -­

cama funciones de la configuración de la cémara de radiación y tempera­

turas del sistema. Para su solución se requiere el formular un largo -

programa operativo para computadora además de tabular las datos básicos. 

Es por esto que el uso de un método de cálculo ref inoda sóle se -­

justifica cuando el fluído de proceso por sus características requiere 

un control estricto de distribución de temperaturas dentro del horno. 

Debido a que no se llevará a cabo ningún cambio químico dentro del hor­

no y no se tiene peligra de caquización a la temperatura requerida; re­

sulta inecesario el uao de un método refinada. 

P.or la experiencia adquirida en el métatlo empírico ea factible el 

uso de tablas y gráficas que simplifican en gran medida el diseño, pu-­

diendo además, garantizar rápidez y eficiencia. 

A continuación ae hace una comparación de costos y nf iciencias ob­

tenidas en el diseño de un horno sin reacción química (datos obtenidas 

por el departamento de Disr?ñn T6rmlco dn Hornos del I .M .P.) 



FIG. 37 DIAGRAMA DE BLOQUES DEL METODO DE MONTE GARLO. - ~ -

Se divide la geometría del horno 
en secciones. 

Con la ayuda de los números alea­
torios se calculan las probables 
trayectorias de los paquetes de 
energía absorbidos. 

Se plantean las ecuaciones de 
Balance de Energía. 

Se obtiene la temperatura de la 
secci6n por medio de una técnica 
iterativa (Newton - Raphson). 

Se obtiene el Flux de calor~--=· 
absorbido de la zona considerada. 

NO 
Wl------1 lSecci6n calculada = Area tótal ? 
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COSTO (W)• C:cnfioblliúu:: 

f>létodo E"mpírico w 92% 

f>létodo Fluxas 100 w 95% 
(bidimensiom'Jl) 

~todo Zonificación 2000 w 98% 

M3todo de r.bnte Carla 1000 w 99% •• 

* W .- Costo por tiempo de máquina empleado en el diseña de la sección· 

de radiación (Horno de una capacidad de 100 MMBTU/h). 

•• Depende de la habilidad y experiencia del diseñador. 

De acuerdo a lo anterior, el método que se utilizó es el -­

método desarrollado por R.N. Wimpress para la zona de ra­

diación y para convección el método de Joseph L. Schweppe 

y Conrado Q. Torrijas. 

El desarrollo de las principales ecuaciones se encuentra en el apéndice 

"E". 
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IV. 3 DESCRIPC!DN DEL DISE.ND V ARREGLO DE.L HW{i~U 

Para la seler.cién y diseño del horno SP. rnquiP.N! de la combinación 

de diversas ecuacionr.s yr.riterias basadas en teorias y experiencias --

ar.1~rca del calor y contenido dn r.alor de los gases dn combustión por -

trataran de nquiµos cuyo funcionamiento es complajo. 

El método quP. sn utilizará so basa P.n correlaciones obtenidas pnr 

exporinnr.ia con hornos industriales; dicho método ns factible de nfer.-

tuarsn con la ayuda dP. una calculadora de bolsillo que proporciona re-

sultados válidos; y ahorra tinmpa. 

IV.3.1 Dates y documentos requeridos para el diseño y arreglo 
del horno. 

A continuación se proporciona la fuente de los datos nér:esarios -

para la determinación del arreglo del horno. 

D A TOS 

- Calor absorbida (de Diseño) 

- Gasto másico o volumétrico 

- Temperatura de entrada y salida 

del f luído dP. proceso y servicios 

- Presión de entrarja y salida 

del fluído de procP.so y servicios 

- Caída de presión pP.rmisible 

- Tipo de combustible y composición 

- Estado de agregación del 

fluÍdo alimentado 

- En el caso de que el f lu{do 

presente dos fase, sP. requerirá 

FUENTE 

Hoja de datos de proceso 

Hoja de datos de proceso 

Hoja de datos da proceso 

Hoja dP. datos de proceso 

Hoja dP. datos de proceso 

Bases de Diseño 

tia jas de datos de proceso 

Hoja de datos de proceso 

el % en peso y pesa molecular del vapor 
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D 1\ T O S 

- Area disponiblo dentro de la 

planta para el horno 

- Tira dispcnible, en el caso 

de que el horno este conectado 

a una chimenea existente 

- Máxima temperatura de película 

si él o los servicios son suscep­

tiblP.s de formar carbón 

- En el caso de existir evapora­

ción se deberá construir una curva 

FUENTE 

Plano de localización general 

Filosofía de operación 

Hoja de datos de proceso 

de vaporizacién (Temp. VS % de VA- Anexo a hoja de datos de proceso 

parización) para prevenir vaporiz!!_ 

ción repentina (Flasheo) 

- Elementos corrosivos del combus­

tible (S v V principalmente) 

- Propindades físicas de la alimen 

tar.:ión 

Bases de Diseño 

Balance de masa y energía 

Otro documento auxiliar para la compresión de loe requerimientos 

de proceso es el Diagrama de flujo de proceso que junto con la filoso­

fía de operac~ón (descripción del proceso) nos dan una idea del servi­

cio que va a prestar el horno can el fin de que el arregla propuesto -

eaté·de acuerdo can el proceso y no ver el equipo como algo aislado -­

sin ninguna relación con las eqaipos adyacentes. 
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IV.3.2 Criterios de prediseño. 

A continuación se presentan criterios de prediseño Útiles para -­

evitar p6rdidas de tiempo , adr.más de ayudarnos para el diseño eficien 

te y adecuado del horno a las necesidades de proceso en cuestión. 

1) Número de servicios 

Sección de radiación.- No es recomendable usar más de un servicio 

ya que el funcionamiento del horno depende del comportamiento de los -

fluidos de los diferentes servir.íos, pues no se sabría que servicio -­

cuidar en caso de falla o mala operación. 

Sección de convección.- Se pueden instalar tantos servicios como 

el contenido d¡~ calor de los gases de combustión lo permita. Recomen­

dando poner el servicio principal (por su carga térmica) inmediatamen­

te despllés de la sección de radiación, ya que es donde se encuentra el 

mayor gradiente de temperaturas; considerando los servicios en forma -

independiente, en forma semejante a un cambiador de calor de tubo y -­

coraza en flujo cruzada. 

2) Características del fluido de procesa 

Entre las más importantes tenemos: 

a) Ensuciamiento: Entendiéndose como ensuciamiento a la formación 

de residuos que se acumulan en la pared del tubo, provocando una resis 

tcmcia al flujo y a la transferencia de calar. El valor r.uantitativo 

del ensuciamiento se da en el factor de ensuciamiento (fi). De acuer­

do con la experiencia se recomienda: 

1) Cuando lc:ll valores de fi son memores de D.DD1h pie2 °F / BTU -

pueden usarse tubos verticales sin problemas. 
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11) !:ii loa valores de f~ se encuentran lml.l'l:l u .uu 1 i:I u .LJ04 pueden . 

usarse también tubos verticales con las previsiones .correspondientes -

para limpieza. 

III) Cuando fi sea menar de 0.05 se deberá usar tubos horizontales 

para todos ¡os casos previendo la limpieza de los tubos. 

IV) En el caso de que f1 sea mayor de 0.05 se recomien.da usar otro 

tipo de calentador llamado a Fu_ego indirecto. 

b) Tendencia a le coquización.- Además del ensuciamiento en algu­

nos caeos existirá coquizacián por lo que se recomienda preveer lo ne­

cesario, para la limpieza de le misma instalando para ello tubos verti­

cales. 

c) Incrustación.- La incrustación es causada por el contenido de 

salee minerales en el Fluido de proceso por lo qua ee recomienda usar 

tubos horizontales. Las caracter!eticae de incrustación, por lo gene­

ral, se indican junto con el factor de ensuciamiento. 

3) Carga térmica 

Con respecto a la carga térmica se tienen las siguientes recomen­

daciones: 

a) En el caso de presentarse cargas térmicas muy pequeñas (menos 

de 5 MMBTU*/h) resulta antieconómico le construcción de un horno. En 

estos casos se.recomienda enviar el fluido a la zona de convección de 

_otro horno a menos que por requerimientos de procesa (Gradiente térmi­

co) se deba diseñar un calentador con carga térmica pequeña. 

b) Cuando se tengan cargas térmicas del orden de 5 a '+0 MVBTU/h y 

se trate de un servicio limpio, se recomienda el uso de un horno cilÍ!!, 

drico. 

*MMBTU= Millones de BTU 
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c) Cuando ae tenga una carga ~érmica alta v el servicio no aea -­

limpio, se recomienda un horno tipo caja horizontal. 

d) Si la carga térmica ea ~lta pera ae trata de un servicio muy -

limpio, se recomienda el uso de un horno cilíndrica; en caso contrario, 

se utilizará uno tipa caja horizontal. 

4) Eficiencia 

La eficiencia de un horno depende fundamentalmente de la tempera­

tura de entrada del fluido. Para hornos con sección de convección in-

tegrada, se tienen los siguientes valorea: 

!) Si la temperatura de entrada al horno se encuentra alrededor 

de 60D°F, ae podrán obtener eficiencias del 78 al 80%. 

II) Si la temperatura de entrada del fluido al horno es alrededor 

de 4D0°F, se pueden obtener eficiencias del 84 al 87%. 

III) Cuando el horno contenga equipos de recuperación de calor el 

rango de eficiencia presentado ea de 82 al 92%. 

5) Flu~ máximo promedio 

Considerando que el flux es la razón entre el calor absorbida v -
el área expuesta a la transferencia de calor, el valor del flux afecta 

fundamentalmente al material de loa tubos por lo que se recomienda que 
2 

no exceda de 12,DOO BTU/h pie ya que entre máa elevado sea el flux -

se requerirá menor área significando mejor aprovechEflliento del calor -

liberado. 

6) Arreglo dr: los tubos de la sección de convección 

El arreglo do loa tubos ae realizará de acuerdo al número de pasos 

que se requieran tomando en canaideración que dichaa arreglas deben -­

proveer un flujo paralela con el fin de lograr la misma absorción de -
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calor por paso. Algunos arreglos son presentados en la Figura 38. 

Con respecto a la colocación de los tubos, se recomienda un espa­

ciamiento de centro a centro de tubos de dos vece~ su diámetro nominal 

colocándolos al ternadamt~nte y formando triángulos equilateros. La dis 

tancia del centro del tuba a la pared será igual al diámetro nominal -

debiendose usar deflectares con el fin de conservar esta distancia y -

evitar la formación de corrientes parásitas como se muestra en la Fig!:!_ 

ra 39. 

7) Selección del tipo de área extendida 

El área extendida consiste en el recubrimiento externo de los tu­

bos po'r pequeños segmentos metálicos con el objeta de aumentar la trans 

ferencia de calor por convección, pudiendose emplear para ello birlos -

o aletas que van soldados al tubo. 

Cuando se emplea combustible gaseoso y limpio, se recomienda usar 

aletas. Con combustible gaseoso que produzca gran cantidad de incrus­

taciones se deberá usar birlos con los correspondientes medios de lim­

pieza (sopladores de hollín). Si el combustible a utilizar es líquido, 

se recomienda usar birlos con un medio de limpieza. 

8) Exceso de aire 

El exceso de aire recomendado para quemadores que trabajan con --

tiro natural e<s el siguiente: 

I) Cuando se quema combustible gaseoso •••••••••••• 20% 

II) Cuando se quema combustible líquido •••••••••••• 30% 

III) Cuando se quema combustible sólido ••••••••••••• 45% 

En el caso de presentarse tiro forzado, se emplearán quemadores -

especiales que pueden reducir el exceso de aire y aumentar la eficien­

cia del horno. 
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ti1 ~~~1 ~ii1 ~~m~ 
1 rASO Y 2 TUBOS 2 PASOS Y 2 TUllOll Z PAllOS Y 4 TUllOll POR 1 l'AllOI Y 11 TUDOB l'Ofl CAlllA 

POR CAMA POll CAMA CAMA 

~~~~~· ~iii~ ~~~~~1 
a PM08 Y 11 TUBOS 3 PMOll Y 8 TUDOS POR CAMA 4 l'AIOll Y 4 TUllOS POlt CAlllA 

POR CAMA 

~~*;~ ~=1 l~~~~~~~ 
4 Mil09 Y G TUGOe Potl CAllA l ""80 Y 4 TUDOll l'Oft ;¡ . . e MllOIJ Y 11 TUeot Poa CAWI 

. CAMA · ' 

4 AAll05 Y 8 TUBOS POft CAllA 1 l'AIOS Y 11 Tlle08 l'Otl CAMA 

. 8 l'ASOll Y 11 TUIOI fOfl CAMA I~ PASOS Y H> TW<la POR 04M 

FIG. 38 TIPOS DE ARREGLOS DE ACUERDO AL NUMERO DE PASOS EN CONVECCION. . . 
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2 DN 
TRIANGULO 
EOUILATERO 

o o 

FIG. 39 DETALLE· DE DEFL.ECTORES Y ARREGLO TRIANGULAR DE LA SECCION. 
DE CONVECCION. 
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9) Longitud de los tubos del serpentín. 

La longitud cJel tubo deberá aproximarse a medidas estándares co--

mflrclales (10 y 20 pies) para evitar desperdicia o f'abricación especial. 

Por otra parte la longitud máxima estará sujeta a las siguiP.ntes -

1 imi tar.:ianes: 

a) Pl1r mantenimir.nto del equipa y de acuerda a su ubicación (si -

se encuentra entre equipos a en forma aislada) se considera que la lon 

gitud del tubo na excr.da de 30 pies cuando se coloquen en forma verti-

cal. 

b) En el caso de hornos cuyos tubos sean colocadas harizontalmen-

te no es recomendable que su longitud exceda a las 50 pies parque es -

más económico hacerlos de das celdas. 

10) Espa::ia para colocación del equipo 

En el caso de existir limitaciones de espacia para la colocación 

del equipo, es recomendable usar un horno cilíndrico con tubos vertica 

les. 

!V.3.3 CALCULOS DEL ARREGLO DEL HORNO 

En los puntos siguientes se describen los cálculos para la deter-

minación de la geometría del horno, así como la apl1cación de criterios 

para su mejor arreglo. 

A continuación se enlistan los datos necesarios para los cálculos. 

1.- p tp: Eficiancia S!JpUesta del horno (%). 

2.- QAP Calor absorbido por el fluido de proceso (BTU/h) 

3.- QAS Calar absorbido por el fluido de servicio (BTU/h) 
2 

4.- FLUXMP: Flux de calar máxima para el fluida de proceso (BTU/h pie ) 
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2 
5.- Fluxms: Flux de calor máximo µara el fluído de servicio (BTU/h pie) 

6.- APP 

7.- APS 

8.- Gn 

9.- Gns 

10.- TS 

11.- TSS 

12.- TE 

13.- TES 

14 .- KFP 

15.- KFS 

16.-/f FP 

17.-.JtFs 

18 ·-,/' WFP 

19.- CFP 

20.- CFS 

21.- Sg 

Caída de presión permisi bl f! pnra el flufoo do proceso (psi) 

Caídu de pmsíón permisible para el flufdo de servicia (psi) 

G:wto mási.r:o c.Jcl fluí do dn procesa (1 b/h) 

Gasto m~sico del fluí do de servir::io (lb/h) 

Temperatura de salida df!l fluí do dn preces o CºF) 

Tnmpera tura de 1'mlída dP.l fluí do de servicio CºF) 

Temperatura de ¡mtrada del fluído de proceso cºn 
Temperatura de entrnda del fluÍdo de servicio CºF) 

Conductividad térmica del fluÍdo de proceso a la tempera­

tura promedio (BTU/h pie ºF) 

Conductividad térmica del fluído de servicio a la temper!:!_ 

tura promedia (BTU/h pieªF) 

Viscosidad absoluta del fluído de proceso a la temperatura 

promedio (lb/11 pie) 

Viscosidad absoluta del flu!do de servicia a la temperat.!:!_ 

ra promedio (lb/h pie) 

Viscosidad absoluta del flu{do de proceso a la temperatura 

de pared del tubo (lb/h pie) 

Calar específico del flu!do de proceso a la temperatura -

pro~edio (BTU/lb ªF) 

Calor específico del flu!da de servicio a la temperatura 

promedio (BTU/lb ªn 

Gravedad específica dél combustible (En el caso de combus 

tible gaseosa) 



22.- %C 

23.- Xf-12 

24 .- %S2 

25.- ~ 

26.- PCI 
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Por ciento en peso de carbón en el combustible 

Por cirmto rm pr.so dP. hldrógrmn en nl combustibln 

Par ciento en peso dn azufra rm el combustible 

Por ciP.nto P.n peso dn oxígeno P.n el combustible 

PodP.r calorifico infnrlor dP.l combustiblP. (líq. BTU/lb v 

gasP.oso BTU/piel ) 

27. - %VAP Por ciento P.n pr.so del vapor (Para el flufdo dP. prc1cnst1 v 

servicio) 

28.- % SD Por ciP.nto de sobredisnño del horno 

29.- F Factor de ensuciamiento para P.l fluído de proceso y servi-
2 

cio ( h pie ºF/BTU) 

IV.3.3.1 Cálculos de prediseña 

La secuencia de cálculo para el prediseño del horno es la siguiente: 

1) Se suponP. una eficiencia que estará de acuerdo al punto No. 4 -

de los criterios de prediseño (!V.3.2) 

~TP: Eficiencia supuesta del horno (%) 

2) Dn acuerda a la r~ficiP.nr,ia supuesta, SP. obtlrmr. la cantidad dP. 

r,alor liberada por el 
QA 

~JL = ?TP 

combustible dP. Bcuerdo a la fórmula C12• ): 

X 100 

QL: Calor libP.rodo por P.l combustible (BTU/h) 

QA: Carga térmica del horno (BTU/h) 

3) Por r.xperir·1f:ia se sabP. que en la sr.cción de radiación se absor 

bn dr.l 62 al 70% del calor absorbido por el fluido en el horno 

o sea, qR = (0.62 a 0.70) QA 

• bl bliograf1a 
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qR = Calar ab~:mrbido pt1r el fluÍdo de procm3o rm la sección de -­

radiaclón (BTU/h) 

11) Estimación de las pérdidas de c~1lor por rndioción 

Debida a las altas temperaturas dr? operación do la'l hornos, --

estos equipos presr?ntan pérdidas de calor por las parndes va -

r;ue por seguridé!d san dl.s11ñados para que ln tr?n.¡J11rr~tura exte-

rior del r;unrpo dr?l equipo no excnda los 2DD°F. 

Los porcentajes de pérdidas que cm hanregistrado f!n tmrnas - -

industriales son: 

Calentador rect~ngular-horizontal 

r:o'tal ••••••••••••••• 3% x QL •••••••••• • • • • .qp 

Radiación ••••••••••• 2% x QL ••••••••••••••• q pr 

Convección •••••••••• 1% x QL ••••• ·• • • • • • • • • .qpc 

Calentador cilíndrico-vertical 

Total ••••••••••••••• 2 .5% x QL •••••••••••• qp 

Radiación ••••••••••• 1.5% x QL •••••••••••• qpr 

Convección •••••••••• 1 % x QL •••••••.•••• qpc 

Pérdidas de calor total consideradas en el horno (BTU/h) 

Pérdidas de calor por radiación consideradas en el horno 

(BTU/h) 

qpc Pérdidas de calor par convección consideradas en el horno 

(BTU/h) 
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5) Selección do Flux de? calor promedio en la sr?cción de raciaclón. 

Dn acuerde a lo P.xpuc:sto C?n ¡?l capi tuln da C'ienorfllirfades, nl Flux 

de calor os la cuntided de calor absorbida por unidad de 6rea, qua sa 

soli::cciona inici2lm.-?1lta do acuerdu a los valoras racomend<Jdos nmstro-

dos en la Tabla No. 8. Estos valoras son función de?] fluido qua sa --

mrn1oja v dnl s~rvicio al ~ua sa dastina el horno. 

El flux ast~ ciada por la ecuación: 

FLUX = qR ----
AR 

FLUX: Flux promedio en lr.1 sección de radiación (BTU/h pie2 ) 

AR Arna de trrmsfnrencia de calor pmtenP.ciente a la sección -

de radiación. 

6) Número de pasos, diámetro de tubos y número de celdas. 

a) Area de radiación. 

El área necesaria en la sección de radiación, la cual absorberá -

el calor correspondiente a dicha sección, se determina por medio de la 

r.curr::ión: 

AR _q_R __ _ 

FLUX 

b) Di~metro no~inal del sarpent1n. 

El diámetro nominal so obtlono de una selección basada en la eXp!!_ 

riancia; los diámetros m5s usualas son de 4 pulgadas (10.16 cm) y de 6 

pulgAdas (15 .211 cm) de Céidula 110. 

or~ 

DN Di5metro nominal del tubo del serpentín (pulgod<Js). 
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T A B L A H D. 8 

Valorrm típicos rP.c:umendados dP. fluxP.s en lu snr.r.ié;n de~ radiación 
(Tubos espaciados dos diÚmP.tros nominales tr.nir.noo uno µarnd dn -
refractario tras ellos) 

S E R V I C I O 

Calenl.iJdar atmosférico de crudo 

Calentador al vacfo de cruda 

Rehervidores (En general) 

Hornos d8 aceite térmico en circuito cerrado 

Horno decarga al reformador catalí tlco •¡ 

servicio de recalentamiento 

Horno de coquizacián 

Rompedores de viscosidad-sección de 

calentamiento 

Rompedores de viscosidad-sección de 

reacción 

Sobrecalentadores de vapor 

Hornos de Planta Tratadora de Hidrocarburos 

Hornos de carga al reactor de la Planta 

Catalítica 

Hornos de Planta Reductora de aceites 

lubricantes 

VALOR DF. FLUX PROMEDIO 
BTU/h pie2 

10 000 - 14 000 

8 000 - 10 000 

10 000 - 12 000 

8 000 - 10 000 

7 500 - 12 000 

10 000 - 11 000 

9 000 - 10 000 

5 000 - 7 000 

9 000 - 13 000 

10 000 

10 000 - 11 000 

7 500 - 8 500 
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c) Area unltoria 

E.l área unitaria extr?rna por unidad df! longitud depende del diáme 

tro selm:;cionado r.m nl inciso anterior, v su valor se obtiem1 de la --

foble Na. 9. 

AU 

Au Arca externa por unidad de longitud (pii:2 /pie long.) 

d) Número de pasos 

El número de pasos representa el número de corrientes en los que 

va a Sf!r dividido el flujo dentro del serpentín del horno. El número 

da pasos determinará la caída de presión del flujo, además de contribu 

ir en la mejor distribución de calor. Para su determinación se reco-

mienda seguir los puntos siguientes: 

I) Conociendo el gasto másico del fluido de proceso (De la Hoja 

de datos de proceso) 

Cm: Gasto másico del fluido de proceso (lb/h) 

II) Se toma un número de pasos arbitrario 

No. de Pasos 

III) Se obtiene la masa vf!locidad del fluido 

G G m 

3600 x Na. de pasos x A 

A E~~ J 2 X 

G Maso velocidad del fluido (lb/pie2 seg.) 

A Area de paso del fluido (pie2 ) 
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TABLA No. 9 DATOS DE TUBERIA COMERCIAL 

UN UtX t::iPt::.UK AU ~t::..:..'L •• 

D IAM. NOMINAL DIAM.EXTERIOR CEDULA PARED AREA UNIT. ~"I PULG. PULG. PULG. PIE2/p EXT. 

. 40 s 0.216 0.916 

80 X 0.300 0.916 

3 3.500 160 0.438 0.916 5.500 

XX 0.600 0.916 

40 s 0.226 1.047 
3 1/2 . 4.000 6.250 

80 X 0.318 1.047 

40 s 0.237 1.178 

80 X 0.337 . 1.178 

4 4.500 120 0.438 1.178 7.750 

160 0.531 1.178 

XX 0.674 1.178 

40 s 0.280 1. 734 

80 X 0.432 l. 734 

' 6 6.625 120 0.562 l. 734 9.3125 

160 o. 718 l. 734 

XX 0.864 1.734 
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Se compara el valor obtrmida de masa velocidad (G) can el rango -

recomendado de masa velocidad que se encuentra en la Tabla No. 10, si 

la G calr.;ulada se encuentra fuera del rango, se tomará un número de --

posos diferente repitlendose el inciso anterior. 

e) Cálculo dC?l número de tubos 

Horno tipo caja Horno cilíndrico 

(horizontal) (vertical) 

NTT: l\Ümero de tubas en la sección de radiación. 

(este número se redondea al número inmediato superior múltiplo del 

número de pasos). 

DCC: Distancia centro a centro de tubos, igua a 2 x DN (pie) 

f) Número de tubos por paso 

No. de pasas 

NTP: ~Júmero de tubos por paso 

g) Longitud efectiva de los tubos 

Horno tipo caja 

a) Retornos por fuera 

AR 
LTE= NTT x ALI 

Horno cilíndrico 

a) Retornos por fuera 

LTE AR 
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TABLf~ N O. 10 

MASA VELOCIDAD DE FLUJO RECOMENDADOS 

S E R V I C I O 

Calentador atmosférico de crudo 

Calentador al vacío de c1•udo 

Rehervioores (En general) 

Calentadores de aclete térmico en 
circuito cerrada 

Calentador de carga al reformador 
catalítica y servicio de recalentamiento 

Hornos de coquizacián 

Hornos de la planta tratadora de 
Hidrocarburos 

Sabrecalentadores de vapor 

Secciones para generación de vapor 

Hornos de carga al reactor de la 
planta catalítica 

MASA-VELOCIDAD DE FLUJO 
lb/a pie

2 

17!:> - 200 

60 - 100 

150 - 250 

350 - 450 

45 - 70 

350 - 450 

150 - 200 

30 - 75 

100 - 150 

300 - 400 
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LTE: Longitud efer::tiva dr? Lubos (pin) 

Cuando los retornoE van por fuera, la longitud efectiva de los --

tubos es igual a la longitud de la S8r::r::ión dr? radiar::ión cm el ca-

so de Hornos tipo caja. 

b) Retornos por dentro del 
cuerpo del horno 

AR 
L T 

NTT x AU - 1.5 

LT: Longitud recta de tubos 
(píe) 

La longitud de la sección 
de radicación es: 

LR= LT + 2.0 x UBEND + 

LT (CEL) + 2.0 

12.0 

b) Retornos por dentro del 
cuerpo del horno 

AR 
L T = NTT x AU - 1.5 

LT: Longitud recta de -­
tubos (pie) 

La longitud de la sección 
de radiar::ión ea: 

LR= LT + 2.0 x UBEND + 

LT (CEL) + 1.0 

12.0 

LR: Longitud de la sección de radiación (pie) 

CEL: Coeficiente de expansión lineal a la temperatura promedio del 

tubo (pulg/100 pies) Tabla No. 11 

UBEND: Altura del retorno (pies) Tabla No. 9 

Debido a que los tramos de tubo comerciales son de 10 a 20 pies, 

se recomienda que la longitud del tuba a utilizar sea lo más cer-

cana a la suma de ástas cantidades con el fin de evitar desperdi-

cío de tubería. 

h) Se obtiene la.temperatura promedio de la pared del tubo (16*) 

a) T8mperatura en el puente 

TP = TS - (0.62 a 0.7) x (TS - TE) 

• bibliografía 
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TABLA NO. 11 EXPA!~S!Ol'J TF.RM!C/l' 

EXPANSIOrJ TEHMICA 
Expansión TP.rmica lineal entre 70°F y la temperatura lndícarJa, pul"J/1~") ~Jlr.'-. 

Temp. M A T E R I A L 

ºF /\cero al Ac2ro 25 Cr Aluminio Srcn.~t: arbón Inoxida 12 Cr l'onel 
"arbón- 5 Cr l'o 

blP. 17 Cr Niquel Gray 
nnlibdeno 9 Cr Mo 

Austén- 27 Cr 20 Ni 67 Ni 31/2 Casl !rnn 
13ajn cromo ti.en JO Cu 

-200 -1.71 -1.62 -2.73 -1.46 -2.02 -1.76 -3.44 -t:o7e 
-175 -1.58 -1.50 -2.50 -1.35 -1.90 -1.62 -3.1C -2.54 

i 

1 

-150 -1 .45 -1.37 -2.27 -1.24 -1. 79 -1.48 -2.88 -2.3í 
-125 -1.30 -1.23 -2.01 -1.11 -1 .59 -1.33 -2.57 -2.0•; 
-100 -1.15 -1.08 -1.75 -0.98 -1.38 -1.17 -2.27 -1. 81 
- 75 -1.00 -0.04¡ -1.50 -0.85 -1.1 o -1.01 -1.97 -1. '.i·'i 
- 50 -0.84 -0.79 -1.24 -0.72 -0.98 -0.84 -1.67 -1.32 
- 25 -0.68 -0,63 -0.98 -0.57 -0.77 -0.67 -1.32 -1.25 

o -0.49 -0.46 -0.72 -0.42 -0.57 -0.50 -0.97 -0, 77 
25 -0.32 ' -0.30 -0.46 -0.27 -0.37 -0.32 -0.63 -0.49 
50 -O. 14 -0.13 -0.21 -0.12 -0.20 -0.15 -0.28 -0.22 
70 o o o o o o o o o o 

100 0.23 0.22 0.34 0.20 0.32 0.28 0.23 0.46 0.21 0.36 
125 0.42 0.40 0.62 0.36 0.58 0.52 0.42 0.85 º·§8 0.66 
150 0.61 0,58 0.90 0.53 0.84 0.75 0.61 1.23 o. i} 0.96 
200 0.99 0.94 1.46 o.86 1.37 1.22 >·-~1 2.00 0.90 1.56 
250 1.40 1.33 2.03 1. 21 1.91 1. 71 1. 2 2.83 1.27 2.17 
300 1.82 1. 71 2.61 1.56 2.45 2. 21 1.84 3.67 1.64 2.79 
350 2.26 2.10 3,20 1.93 2.99 2.68 2.26 4.52 2.03 3,42 
400 2.70 2.50 3.80 2.30 J.53 3 .25 2.69 5,39 2.42 <J-,05 
425 2.93 2.72 4 .10 2.sc 3,80 3 a 52 2.91 5,8~ 2.ó2 4,37 
450 3 .16 2.93 4,41 2.69 4,07 3.79 3 .13 6.2 2 .83 4.69 
475 3,39 3, 14 4.71 2.89 4.34 4 .06 3,35 6. 72 3 .OJ 5,01 
500 3.62 3 ,35 5.01 3.08 4.61 4 .33 3,58 7.17 3,24 5,33 
525 1 .86 1.58 'i. 11 1.28 4 88 4.61 1.81 7 61 1 .46 5.65 
550 4.11 3.80 5.62 3,49 5 .15 4.90 4,04 B.10 J.67 5.98 
575 4,35 4.02 5.93 3.69 5.42 5.18 4.27 8.56 3,89 6.31 
600 4.r,o 4.24 6 .24 3.90 5.69 5.46 4,50 9.03 4. 11 6,64 
625 4.86 4,47 6 .55 4 .10 5 .96 5.75 4,74 4.34 6.96 
6'i0 'i . 11 4,hQ h .87 4. i 1 h ?i 6 .O'i 4 _q8 4 .S7 ']_ ?Q 

675 5.37 4.92 7 .18 4.52 6.50 6,34 5.22 4.80 7.62 
700 5.63 5.14 7 .50 4.73 6. 77 6,64 5,46 5.03 7,95 
725 5.90 5.38 7.82 4,94 7 .04 5,94 5.70 5.26 8.28 
750 6 .16 5.62 B.15 ~··~~ 7,31 7,25 5,94 5.50 8.62 
77'1 F. _,n " ílh ,q -17 17 .58 7.55 6.18 5.74 8.9ó 
800 6.70 6 .10 8.80 5.60 7 .85 7.85 6.43 5.98 9,30 
825 6,97 6.34 9.13 5,82 8.15 8.16 6,68 6.22 9.64 
85p 7,25 6.59 9.46 6.05 8.45 8,48 6,93 6.47 9,99 
900 7 .81 7.07 10.12 6.49 9,05 9.12 7,43 6.97 10.68 

• Los datos de ñata tabla son turnados del Anerlcan Standard Code para tubería a presión. 
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fompr.rr1tur; 1 en l!l (IUl!lll.e cnr-) 

í1?111pr.rn turri lfo mil irJri tfol r1 ui.d11 dt! ¡1r1.1r.wm 11]! 
J 

T C!ll1pn rn Lurn dn r!n f; rrnfrt dí!l fl uitlo rlo pror:;mm 1º 1 ) 

b) lc?mpr.r;1!.uru p1·or11nrlill dr.l rluido de prm;nso 

Tf = 
TP t TS 

? 

Tf: Tnm¡mrri\.ura promr.d io del f'l uid(I ri1! µror:;c~so ( 11
F) 

r:;) Tcmp¡!rn1.urn prurr.nclill cin pnrr.d rfr.] \.ul1n dnl 

rmrpr.nt.ín dt~ r11dl<1r;i{111. 

Sr! pumJr. r:;nlr:;ulnr poi' lns sií]uinnl.!!5 or:;uar:;innrm, siendo más oxrn::-

1.u la sf!qund; 1 P.r:;unr; i ón. 

TPP Tf + 1ooºr 

TPP Tf + 

AR x hi 

TPP: TP.íllpemtura promedia de la pared del tubo (ºF) 

hi: Coeficienlo de pelir:;ula intoma (BTU/h pie2 ªF) ( 27 • ) 

10 000 (Líquido) No. dn Reynolds 

hi= 0.027 kFP 

DI ~ .:1 D.B r~:v "' ~t' 

• bibl.iogmffa 

08·113¿_rp 

CT jiWFP 

0.14 
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l~tl. dn RP.1¡nu l d:1 

l1ic· íl.uzv. k¡-¡i 

DT 

5 flOD (qm.i) 

l~in )n · 0~ H,r.:,P) 
~ p \ kFP 

[J./1~)11.11, 
~iJ~ 

kfP: Crn111ucl.ividn~. 1 .. Ó!'núcr1 dol fluíutl dC? Jll'L1ClHll1 ¡¡ 1<1 t.r.mpcr<J--

1.urH [JJ'LlflH·!d io ( RTIJ/h pi l! '1F) 

DI: Di(m1el.1·n inl.r!!'110 ;J1~l 1.ullll (pif>) 

FJT1: f)¡1~1Ln 111(1ffico df!] fluídn rfo prllcmm pur unldnd de f1rtrn -

(ltJ/h pic~2 ) 

J" FP: \/isca:.Jld; 1d <1b:;olut.n dnl fluí dn df! prm::m1t1 n l<i t.r.mpP.rntur¡1 

p J'OlliCd Ül (1 b/h pi f!) 

1
1l WFP: \/iscosidrnj nb-solut.o del fluí do Úr! prncr?stl n ln t.nn1pP.rntur11 

dn parrn.1 dnl tubo (lb/h piP.) 

CFP: Calor espP.CÍfico del fluído a ln tr.mperntura promP.dio -

(BTU/lb ºF) 

i) SC?lf!1~cicín mü l.ipo dn materlnl dnl om•prmtín 

Para la sr.lrn::r.ión dí!} m;1t.r.rinl dnl sr!rpm1tín, sf! Lomn f!ll curmtu -

¡irinci¡mlmi:mt;n l:i \.cm1pnrr1tun1 dP. oµnl'<1CiÓ11 1fl:~l nquipo nn nl r,unl or?rfi 

ins t.nlrnfo. 1\ r::unl. inunc iú:1 se prn¡mrci onn UllCJ tnbla qun ayudrirá cm 1 a 

<.ir.lncción del mnt.crinl delt.utm cinl sr.rpcnt.ín. 

Mat.nl'inl 

Acnrn al cr1rb1Ín 

!\cara e lf % ,·~n. 

1 - 2 % Cr , 1/' % l'-'t0 • 

5 % Cr 

842°F 

9328 F 

. 1 022°F 

1 076L1F 
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Material Tempm•atura máxima soportada 

Aleación 9 - 12 % Cr 4DDºF 

1B % Cr + 8 % Grupm3 de Ni 1 472 - 1 59B ºF 

25 % Cr + 12% 1 20% Ni 994ºF 

20 - 24 % Cr + 30 - 34 % Ni 2 012°F 

50 % Cr +· 50 % Ni 2 012°F 

j) Sn calcula el coeficinntP. de expansión lineal a la temperatura 

promedio del tubo utilizando para ello la Tabla No. 11 

CEL 

CEL: Coeficiente de expansión lineal (pulg./100 pies) 

k) Cálculo de las dimensiones del horno (hogar) 

Horno tipo caja 

a) Cálculo del ancho de 

la sección de radiación 

LR 

ANCHO= RalaciÓn LR/Ancho 

Redondearla (D.25, 0.5, D.75) 

Ancho: Ancho de la sección de 
radiación (pies) 

Relación·LR/Ancho= 3 a 4.5 

La distancia centro a centro 

de tubos será : 

CCTUB = ANCHO - 3 DN 

CCTUB: Distancia centro a 
centro de tubos (pies) 

Horno cilíndrico 

a) Cálculo deldiámetro de la sección 

de radiación 

CCTUB DCC 
3600 

Sen NTT x 2 

CCTUB: Distancia de centro a cen­
tro de tubos (pies) 

El diámetro de la sección de ra-

diación se calcula por medio de -

la siguiente ecuación: 

DIAM = CCTUB + 3 DN 

DIAM: Diámetro de la sección de 
radiación (pies) 
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b) Cálculo del ancho de la sec- b) Cálculo del ancho de la sec-

ción de convección ción de r::onvocción. 

De la sección de convección, se torna el número de tubos que ~uepan 

en el ancho de la sección de radiación v se disminuye al inmediata mul-

tiple del número de pasas o de acuorda nl arreglo encontrado. 

CONV= (No. de tubos por hilera) x DCC + DN 

CONV: Ancho de la sección de convección (pies) ( 12 ) 

No. de tubos por hilera: Se determina de acuerdo al arreglo seleccio-

nado y que dependerá del número de pasos - -

(Figura 38). 

La longitud de los tubos de la sección de convección será igual o 

__ ,. menor a las de la sección de radiación. //,:t,4-c:i) ~7'/.'"~;;¡ -~z:i ¡j~¡)' 
c) Cálculo de la altura de la 

sección de radiación, tubos 

en el hombro 

HDM= 

HDM: 

TH= 

TH: 

ANCHO - CONV 
1.414 

Distancia del 

(pies) 

HDM 1 DCC + 

hembra 

Número do tubos on el 

hombro (incluyendo el 

de la esquina) 

d) llúmero de tubos por pared 

verticalmcmte. 

e) Cálculo de la altura de la 

sección de convección. 

\1(~)2 LTC= 2 .O x \l c. 

LTC: Longitud de la sección de -

convección (pies) 

d) Verificación de relaciones. 

DIAM 
DIAM 

1 

2 

Si la relación se cumple se conti-

núa con el siguiente punta, si na 

se cumple se propone un nuevo 
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NTV 

NTV: Nt'.imeru dn Lubmi por pared 

vertical. 

ALT1 = NTV X DCC + 1.0 + ALT 

ALT= O.G2 x j)N 

AL T1: Distanr;i a nr;upada par lo~ 

tubas nn la pared vertical 

(pins) 

ALT: Distancia por nl cambio de 

dir.ección en el hombro (pies) 

ALT 2= 
ANCHO - CONV 

2.0 

ALT2= Altura vertical del hombro 

ALTP= ALT1 + 

(pies) 

ALT2 

2.0 

ALTP= Altura promedio real de la 

sección de radiación (pies) 

e) Verificación de relaciones. 

Las dimensiones deberán quedar dentro 

de las relaciones siguientes: 

ANCHO/· ANCHO 

ALTURA/ANCHO 

LR/ANCHO 

= 1 

~ 3 a 4.5 

Bl'rr!glo rP.grrmando al punto 5 (e). 

n) Sn procP.dr? a l.F.t C?\/alur1cián 

tÍ?rmi r;a. (LrJ ser.:unnr.:in de cál-

culo se oncunntra en P.l Apéndice 

"A") 
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Si la relación se cumplr. se can­

t inúa con el siguiP.ntr. punto, si 

no se cumple, se propone un nue­

vo arrciglo regresando al punto -

5 ( P. ) • 

f) Se procede a la evaluación térmica. 

Apéndice 11 t1 11 

IV.3.3.2 Cálculos de Diseño v Evaluación Térmica 

a) Evaluación térmica de la sección de radiación. 

A continuación se presenta la secuencia para la determinación tér 

mica y dimensional correspondiente a la sección de radiación de un hOE., 

110 tubular. Dicha secuencia se basa en un método iterativo para el -

cálculo de la temperatura de salida de los gases de combustión para 

cuya determinación se proporcionan las siguientes recomendaciones: 

Si el flux tomado inicialmente resulta menor que el calculado, se 

deberá aumentar el área de radiación aumentando un tubo por paso suce­

sivamente hasta la convergencia deseada. 

Si el flux calculado resulta mayor que el. tomado inicialmente, se 

deberá disminuir el área de radiación quitando 1 tubo por paso sucesi­

vamente hasta la convergencia deseada. 

La convergenci.1 se logra cuando los dos fluxes (calculado y tomado 

inicialmente) son cercanos a iguales y, además, que el Cé!lor abBOE., 

bido en radiación se encuentre entre 0.62 y 0.7 del calor absorbido -­

total. 
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Cuando para los calentadores tipo caja (horizontal), no so pueda 

alcanzar la convergencia variando solo la altura (disminuyendo o aurr.e!!. 

tanda tubos), se deberá cambiar el largo y/o el ancho del hogar de - -

acuerdo a lo que se haya calculado. 

1) Area de radiación 

Horno tipo caja 

APR= 2.0 x (ANCHO x ALTP + 

ALTP X LR) + 1.4 X 

ANCHO x LR 

APR: Area de las paredes de la 

sección de radiación (pie2 ) 

2) Volúmen de la cámara de radia-

ción 

VCR= ANCHO x LR x ALTP 

VCR: Volúmen de la sección de 

radiación (pie' ) 

3) Longitud media del haz radiante. 

L= 3.6 VCR 
1W!r 

Horno cilíndrico 

APR= 3 .1 4 x [ DIAM x LR + (DIAM)2] 

APR : Area de las paredes de la 

sección de radiación (pie2 ) 

VCR= O. 785 (DIAM)2 x LR 

VCR: Volúmen de la sección de 

radiación (pie' ) 

L: Longitud media del haz radiante (pies) ( 26• ) 

4) Relación de espaciamiento entre tubos. 

DCC 

DEX 

DEX: Diámetro externo de tubos (pies) 

• bibliagraf ía 
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5) Factor de corrección. 

Se obtiene un factor de aflciencia de absorción para corregir el 

área real de transferencia de calor por los tubos puesto que solo una 

parte de la radiacién emitida por los g~ses de combustión será absorbí 

da por las tubas ya que cierta cantidad de calor pasará por el espacio 

existente entrr! los tubos rebotando en la pared del refractario. Las 

tubos absorberán parte de la rerradiación y el resto pasará a través 

de f!l::.os. El valor del factor de arreglo C!B función de la colocación 

de los tubos y del espaciamiento existente entre ellos. 

<::><! : Factor de ccrreca:;ión por eficiencia de absorción calorífica. Se 

obtiene de la Figura 40. 

Los valores leídos en la Figura 40 sólo son válidos para un es­

paciamiento entre el centro del tubo y la pared del refractario 

del 1.5 veces el diámetro exterior. Para los tubos escudo, el 

·factor de eficiencia de absorción se toma igual a 1 ya que el -

efecto de transferencia de calor por convección es alto compen-

sando así, la radiación que no regresa a los tubos escudo. 

6) Area de plano frío equivalente 

Dicha área representa un plano negro ideal que tiene la misma ca­

pacidad de absorción que el banco de tubos considerado ( 26* ). 

Acp= L TE x DCC x NTT x C>l. 

Acp: Area do plano frío equivalente (pies2 ) 

7) Presión parcial de los gases de. combustión 

Como los compcnentes H2 0, CClz y 502 en los gases de combustión y 

sus moléculas determinan la cantidad de calor radiactivo existente en 

el horno, la cantidad de calor radiado será función del número, tempe-

,. bibliografía 
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ratura de los gases y superficie de transferencia. Una medida del nú­

mero de moléculas presentes es la presión parcial; de aquí la importa!:!_ 

cla de la determinación de la presión parcial de los gases de combus­

tión. 

De la Figura No. 41 se obtiene la presión parcial del CD2 y f-1¿ O, 

constituyentes de los gases de combustión, cuya cantidad depende del -

porciento de exceso de aire. 

p 

P: Presión parcial de los gases de combustión (atm) 

8) Producto de presión por longitud 

El producto de la presión por lentitud, es considerada como una -

medida del número de moléculas dentro de la cámara de radiación. 

PL = P x l 

PL: Producto de presión parcial de los gases de combustión por la 

longitud de la cámara de radiación (atm x pie) 

P Presión parcial de los gases de combustión COz y f-1¿ O (atm) 

L Longitud promedio de la cámara de radiación (pies) 

Otra de las consideraciones que se hacen con el fin de simplificar 

los cálculos, es que la temperatura de la pared del tubo tiene un efec­

to mínimo, por lo que la emisividad de los gases de combustión puede -

determinarse como un efecto del producto P x L y la temperatura del -­

gas de combustión. 

9) Se supone una temperatura de los gases de combustión a la sa-­

lida de la cámara de radiación. 
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TGR 

TGR: Temparatura promedia de los gases de combustión en el hogar 

10) Se abtiane la emisividad de Jos gases de combustión. 

Cama se mencionó anteriormente, la emisividad es una función del 

número de moléculas v de la tP.mperatura de la cámara de radiación, se 

obtiene utilizando la Figura 42. 

~ : Emisi vidad de lr1s gases de CCJTibustión. 

1 ·1) Area de rerradiación. 

La cual representa la superficie que dejará pasar libremente el -

calor transferido sin absorberla que al chocar can la pared del refrac 

taria será rerradiada a las tubos del serpentín. 

ARR APR -t>!Acp 

ARR: Area de rerradiación (pies2 ) 

12) Area de rerradiacián ent~e el área de plano frío equivalente. 

ARR 
a<.Acp 

13) Factor de intercambia 

El factor de intercambio de calor radiante representa la fracción 

de calor liberado que es absorbido por el área de pleno frío equivale!:!_ 

te. Este factor depende de la cantidad de rerradiación proveniente de 

les paredes refractarias que choca contra el banca de tubos, se obtie-

ne de la Figura 4;. 

F 

F: Factor de intercambio. 
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14) Resolución del Balance de Energía 

a) Se obtiene la relaci6n (1&• ), 

O'. Acp X F 

IJ) Can· lo TGR suµuesta v qR encontramos un punto en lr1 Figura 1,4. 

e) Se Huµonn otra tnmpcroturo dn TGR¿ v se obt.lnne do la Figurr.1 1.s. 

QPG 

QL 

V can el coefir~icmte del color perdido por radiación en el hogar, 

~ 
QL 

se obtiene la cantidad de calor absorbida en el hogar ( 16 ). 

qpr ) QL 
QL 

QPG: Cantidad de calor que se llevan los gases de combustión y --

que no ha sido absorbido por el fluido de proceso en el hogar. 

d) Con lo nueva TGR¿ supuesta, se obtiene la emisividad correspo!:!. 

diente de los gases de combustión ansa temperatura (Figura 42). 

e) Con ~ 2 se obtiene su correspondiente factor de intercambio -

de calor radiante (Figura 43). 

·f) Se obtiene la relación 16 ) ' 

041\cp X F 
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g) Con este valor y la nueva temperatura supuesta de los gases de 

combustión, sCJ cmcuen tra otro punto en lfl Figuro 44. 

h) Se procede a unir e8tos dos puntos imcontrados en la Figuro 44 

r.on una límm rer;t;a que cruce los líneos dn la tf!mperatura prE!_ 

medio de 1 <:1 parad del tubo. En r?l crur,e con lo TPP calcuhida, 

se baja vertic;:Jln11:m t~ y sn rmcuentra In tnniperotura rrial de --

los gases de combustión. 

·i) Con nl valor de TGRR se obtiene de la Figura 45 la relación 

(~:~ 
R 

+ o En el casa de que TGA supuesta sea diferente (- 50 F) can TGRA; 

se deberá suponer otra temperatura y .. repetir las cálculos de los puntas 

9 a 14 de esta sección. 

j) Una vez obtenida TGRR (por lo tant.n qR real) se procede a -­

obtener el flux real 

FLUX REAL qR Real 

AR 

que se cornparn r;on el flux recomendado;si el flux obtenida - -

esta fuera del rango recomendado, se modificará el dimensiona-

miento de la cámara de radiémión. 

b) Evaluar;iÓn térmica de la sección de convección. 

Los métodos ~·,;ploados para las· cálculos térmicos de la sección de 

convección son slmllares a los empleados en cambiadores de calor dr. 

flujo cruzado. 
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Por lo general, la sección de convección consta de das a tres hi­

leras de tubos lisos (escudos o desnudos) y dl? dos a diez hileras de -

tubas de superficie extendida. El número de hlleras lo determina la -

cantidad de calar que deba absorberse. 

El banco de tubos lisos se lodaliza en la parte inferior de la -­

sección de convección inmediatamente después de lu sección de radiación, 

en tanto que el banco de tubos de superficie extendida (aletadas o -­

birlados) se localiza entre el banco de tubos lisos y la chimenea (don 

de la radl.ación proveniente del hogar es mínima ya que las al tas temp!:_ 

raturas afectan la superficie extendida de los tubas). 

El objetivo de la sección de convección del horno es el de recup!:_ 

rar el calor residual de los gases de combustión por lo que la dispo­

sición del arreglo de tubos debe ser tal que provoque el mayor contac­

ta entre los tubas de transferencia y los gases de combustión. Además 

de evitar corrientes parásitas se obtienen masas velocidades altas y -

turbulencias en el gas. 

Con el fin de obtener una buena transferencia de calor por convec­

ción, la colocación de los tubos se efectúa generalmente considerando 

una separación de dos veces el diámetro nominal del tubo colocados en 

forma alternada y fornmndo triángulos equiláteros con un espacianiento 

entre la pare~ v el tubo igual al diámetro nominal, preservando ésta -

distancia con deflectores. 

·La secuencia de cálculo para la aeccián de convección es la si- -

guiente: 

15) Ancho de la sección de convección. 

CONV = (No. de tubos/hilera) x OCC + DN/12 
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CONV: Ancho de convección (pies) 

DN Diámetro nomlnal (pies) 

16) Balanco térmico en la sección de convección. 

En esta sección es importante conocer el estado físico en que se 

encuentra el fluido de proceso v el de servicio p'ara la determinación 

de las propiedades físicas y evitar que pueda existir un flasheo del -

fluido. 

TPROM: Temperatura promedio del fluido considerado (servicio o -­

proceso) <ºF) 

TE Temperatura de entrada del fluido considerado (proceso o -

servicio) en el banco de tubos a determinar, <ºF) 

T5 Temperatura de salida del fluido considerado (proceso o -­

servicio) en el banco de tubo~ a determinar, CºF) 

17) Ares de flujo de sección transversal. 
02 

A' = 1f INT. TUB 
4 

A' : Area de flujo de sección transversal (pies2 ) 

18) Densidad de gasto másico 

Tanto del fluido de proceso como del de servicio está dado por la 

ecuación 

G=~~-Gn---(~G_m_s~)~~ 
A' x Na. de pasos 

G: Densidad de gasta másico del fluído correspondiente (proceso o 

servicio) (lb/h pies2 ) 
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fm, fms; Razón de flujo proceso o servicio (lb/h) 

19) Dr!terminación del número de Raynolds del fluido correspondien-

te (proceso o servicio). 

í~o. de Rey_nolds 

DI: Diámntrn intarno dnl tubo (pin~) 

DI G 

/FP 

FP: Viscosidad absoluta del fluido de proceso a la temperatura --

promedio (lb/h pie). 

20) Coeficiente interno de transferencia de calor. 

En los cálculos de este coeficiente se toman en cuenta las propi~ 

dades físicas del fluido (de proceso o servicio) evaluadas a la tempe-

ratura promedio de la masa velocidad del fluido. 

La fórmula empleada dependerá del número de Reynolds y de acuerdo 

con la secciónIV.3.3.1 de los cálculos de prediseño (punto 6.h). 

21) Area libre de flujo en los tubos desnudos y aletadas. 

En el caso de tubos de superficie extendida se determina el núme-

ro de aletas o birlos por pulgada, espesor (diámetro) de la aleta (b1!_ 

lo) y área unitaria de tubo con aleta o birlo. Para las tubos lisos -

la dete1minacián se basa en los datos de las Tablas Nos. 12 y 13 ( 9• ) 

APASD = LTC [ CDNV - ~;~g [<ESAL x ALTAL x 2 x XNAPUL) + DEX J J 
APASO 

LTC 

XTUB 

Area libre de flujo (pie2 ) 

Longitud del tuba en la sección de convección (pies) 

Número de tubas par hilera a cama 

• bibliografía 
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2 
AREA: PIE / PIE LONG. 

DIAM~ NOMINAL 3 ~ 11 4 11 6, 11 

NR Aletas p/pulg. 3 5 3 5 3 5 
spesor aJ 0.1 11 0.03" o .1 11 O.OS" 0.1" 0.05 11 

1 .. 1 to,ra al E'tas 

l:; 11 4.6S!?e 7.0025 5.1826 7.7882 7.4ceo 11.125~ 

5/S 11 

5.6f:50 8.6947 6.3066 9.6445 e.9490 13.G75S 
3/4 11 -- -- 7.<!906 11.5755 10.5390 1S.317r 

7/8 11 -- - -· -- 12.17~0 19 .o:nr 

1 11 - - -- - 113.8620 21.r.2~,8 

1 1/U " - - -- - 11.5.6050 24.70!?8 

1 1/4 11 -- -- - -- 117.3900 27.!j62E 

TABLA NO 12: AREA UNITARIA PARA TUBOS CON ALETAS. 
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TABLA NQ 13 

AREA UNITARIA PARA TUBOS 
CON BIRLOS 

Los birlos 
r:ada 1 11 so*e ur: iil de 1/2" ¡• 

y espaciados lo~gltLdl~alns a 

BIRL 
PLAN 

1 1 1 1 1 

12 birlos/ iP. 

AREA: PIE / PIE LONG. 
:f) NnM TUB 3-1/ 211 4" 6" 

¡~ es . 3/4" 1 11 1 11 1-3/4 11 
L 5 1.537 1.701 ---- ---

6 1 .636 1.832 ---- ---
7 1.734 1.963 ---- ---
8 1.832 2.094 2.225 ---
9 1.930 2.225 2.355 ---

10 ~.028 2.355 2.486 ---
"" rJ '1'JC '> 1.nc ., e".., 
12 ~.225 2.617 2.748 ---
13 ~.323 2.748 2.879 ---
14 ----- ----- 3.010 4.941 
15 ¡----- ----- 3. 11+ 1 5. 170 

16 ----- ----- ----- e; ~c¡q 

17 ----- ----- ----- 5.678 
18 ----- ----- ----- 5.857 

19 ----- ----- ----- 6.086 
20. ----- ----- ----- 6.315 

21 ----- ----- ----- t>.554 
22 ----- ----- ----- 6. 771+ 

.__ __ _.I MAS COMUNMENTE USADOS 
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ESAL Espesor de aleta o diámetro de birlo (pulg) 

ALTAL Altura de aleta o birlo (pulg) 

XNAPUL Número de aletas o birlos por pulgada 

DEX Diámetro externo del tubo (pulg) 

Para la determinación del área de paso para tubas lisos, la fórmu 

la es: 9 

APASD= LTC [coNv ~ XTUB 

La distancia entre centro de tubos generalmente es igual a: 

CCTUBC = 2.0 x DN 

CCTUBC: Distancia entre centro de tubos (pulg) 

22) Poder calorífico inferior del combustible 

El poder calorífico del combustible generalmente se reporta en las 

siguientes unidades: 

Combustible gaseoso •••••••••••••••••• BTU/pie' 

Combustible líquido o sólido •••.••••• BTU/lb 

En los cálculos se requiere que el poder calorífico se encuentre 

expresado en unidades BTU/lb para lo cual, se realizarán los siguientes 

cálculos: 

s 
g 

Gravedad específica del combustible. 

Peso molecular del combustible (lb/lb mol) 

PP~o molecular del aire (lb/lb mol) 

La densidad del combustible será: 



GAS 
CDMB. 
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AIRE X s 
q 

GAS COMB.: Densidad del gas combustible (lb/piel) 

AIRE: Densidad del alrn·(lb/ple') 

Se obtiene el volúmen especifico de1 combustible. 

1 

GAS COMB. 

VES: Volúmen específica del combustible (pie3/lb) 

El poder calorífica.del combustible será: 

PCI (STU/lb)= PCI (BTU/pie') x VES (pie)/lb) 

23) Aire para combustión. 

La conversión de reactivos a productos en la combustión no se - -

lleva a cabo totalmente par lo que se requiere de un excedente de --

oxígeno, Es necesario calcular la cantidad de aire teórico y práctico 

para la reacción de combustión. 

a) Aire teórico 

Es el aire requerido estequiométricamente para llevar a cabo la 

reacción. La relación aire/combustible se determina can la fórmula de 

Dulong. 

AT = 0.115 (%C) + D.345 (~) + D.0432 ('Jl'Sz + %llz) 

AT Relación peso de aire teórico/combustible (lb aire/lb de 

combustible) 

%C Por ciento en peso de carbono en el combustible 

~ Por ciento en peso de hidrógeno en el combustible 
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%52 Por ciento en peso do azufre en el combustible 

%0z Par ciento en perna do oxígeno en el combustible 

Cusndo conocemos el podr.r r.alorífico inferior (PCI) o el poder 

calorífico superior (PCS), el alre teórico se puede calcular en las 

formas siguientes ( 12 * ) : 

Parn combust ibl8s hidrocarburos gasrwsas, 

1638.5 
AT= PCI + 155.o + 15.0 

Para combustibles de hidrocarburos líquidos ( 12* ) 

AT= 0.00075 (PCS) 

PCI: Poder calorífica inferior del combustible (BTU/pie') 

PCS: Poder calorífica superior del combustible (BTU/lb) 

b) Aire práctico 

El aire práctico para la combustión es el aire requerida estequi!:!_ 

métricamente más un porcienta de exceso que se determina de acuerdo a 

la expGriencia y cuyo valor dependerá del tipa de combustible utiliza­

do, de las quemadores y si el áire para la combustión es precalentsdo 

o no. 

Cuando se usan quemadores de tira natural (sin precalent1311iento -

de airP.) se tiene: 

Para combustibles gaseosos 20% de exceso de aire 

Para combustibles líquidos 30% de exceso de aire 

% EXC 

%EXC: Por r~ < ento en peso de exceso de aire. 

Una vez determinada el porciento de excGso de aire, se determina 

el aire práctico (aire usado realmente para la combustión) y que debe 

* bibliograf 1a 
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ser mayor que el teórico para asegurar una combustión completa. 
% EXC 

A = AT (1.D + --:mn--) A : Aire práctica (lb alre) 
P P lb camb. 

24) Flujo de gases de combustión 

GC= (Ap + VAT + 1.0) QL 
PTI 

GC Flujo de gases de combustión (lb/h) 

VAT Vapor de atomización (el cual sólo se requiere cuando se m.'.:!. 

neja combustible líquida y cuyo valor se encuentra entre --

D.15 a 0.25 lb vapor/lb comb.) 

25) Densidad de gasto másico de las gases de combustión. 

Ge 
APASO x 3600 

G
9

: Densidad de gasto másica de las gases de combustión (lb/pie2 s) 

26) Temperatura media logarítmica 

a) Sección de tubos desnudas 

- Suponiendo que en la sección de tubos de superficie extendida -

ee absorbe el 25% del total de calar que será absorbido en convección 

para el fluido considerado. 

T p = T s - O. 7 (T s - T ef) 

TP: Temperatura del fluida en el paso de convección a radiación CºF) 

T S: Temperatura de salida del fluldo de? oracesa (0
F) 

T
8

f:Temperatura del fluido a la entrada del banco de tubos de su­

perficie extendida CºF) 

- Diferencia de temperaturas en el paso de radiación a convección. 
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TGRR: Temperatura de loa gases de combustión a la salida de la sección -

de radiación <ªF) 

- Temperatura de las gases de combustión a la salida del banca de tubas 

desnudas. 

Tgsi = TGRR - O .25 (TGRR - Tgs) 

Tgsi: Temperatura de los gases de combustión a la salida del banco de -­

tubas desnudos <ªF) 

Tgs Temperatura de los gases a la salida del banco de tubas de superf .!._ 

cie extendida. (Esta temperatura debe suponerse y continuar los -­

cálculos) CºF). 

- Temperatura del fluÍda en el paso del banca de tubos desnudos al de --

superficie extendida. 

Tel : TP.mperatura del fluída en el paso del banco de tubos desnudos al de 

superficie extendida <ºF) 

- Diferencia de temperaturas entre las gases de combustión y el flufdo -

en el pasa de tubas desnudos y tubos aletadas. 

AT 2 = Tgsi - Tei 

- Diferencia media logarítmica en el banca de tubas de superficie desnuda. 

(LMTD) CE "' A T 1 - AT 2 

ln .ti.T1 

AT 2 

b) Para la sección de tubas de superficie extendida. 

A·1, = TGS - TE (S) 
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- La diferern::ia media logaritmica en el banco de tubos de superficie ex-

tendida. 

ln __ A_T_2_ 

b,T, 

27) Temperatura promedio del fluído en el banca considerado 

T + T e s 

2.0 

Tpf: Temperatura promedio del fluido en el banca consid.erado <ºF> 

Te : . Temperatura de entrada del fluido en el banca considerada <ºn 

T s : Temperatura de sal.ida del fluido en el br:mca considerado <ºn 

28) Temperatura promedia de la película del gas en el banca consid.!!, 

redo. 

a) Temperatura promedia de la pared del tubo. 

TPC= Tpf + 1ooºF 

TPC: Temperatura promedio de la pared del tubo en el banco conside­

rado <ºn 
b) Temperatura promedio de los gases de combustión 

+ LMTD 

T · Temperatura promedio de los gases de combustión en el banco -·· grn. 

considerado <ºF) 

c )" Temperatura promedio de película 

Tfo = Tpf + LMTD/2.0 

Tfo TP.rnperatura promedio de la película de los gasea de combustión 

en el banco considerado <ºF) 
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Se obtendrá por lo tanto doe valores de Tgm v Tfo uno para tubos desnu 

dos (escudo) V otra para tubos aletadas. 

29) Coeficiente de convección por fuera de tubos ( 9* ) 

a) Tubos escudo (desnudos) 

h 
CTE 

1.6 G;J 113 (Tfo + 460) o. 3 
hCTE = 

DEX 1/3 

Coeficiente de película de transferencia de calor por conve~ 

ción (BTU/h pie 2 ºF) 

OEX Diámetro externo del tubo (pulg) 

b) Tubos de área extendidida ( 9* ) 

2.14 (Tfo + 460) 0 •28 Gg 0. 5 

hCAE = ~~~~~~-.,,,.-,-~~~~~~-
DEX 

hCAE Coeficiente de película de transferencia de calor por conv~ 

ción de área extendida (BTU/h pie 2 ºF) 

Este coeficiente debe corregirse para la sección de tubos de área -

extendida considarando la eficiencia de absorción de calor de la aleta o 

hirlo que se obtiene de las gráficas 46 v 47 mediante la siguiente ecua-

ción ( 9* ). 

FACTOR ALTAL \ 1 2 x hCAE 
\J K x ESAL 

ALTAL: Altura de la aleta o birlo (pies) 

ESAL Diámetr~ del hirlo o espesor de la aleta (pies) 

K Conduct5.•1idad del rnetal de ia aleta (BTU/h pie2 ºF/pie) 

30) Area de tubo liso 9* ) 

A1T = XTUB x LT x ALI 

* blbliograffo 
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A' T Area de tubo liso por carr.a (pie 2 /HILERA O CAMA) 

XTUB Número de tubos por hilP.ra 

AU Area exterior de tubo por unidad de longitud (pie 2 /pie) 

3'1) Area de tubo de superficie extend.ida 9* ) 

a) Aletas 

Af == 1Í (Df 2 - DEX 2 ) x XNAPUL x LT x rJTH 
4 

Af Area de la aleta por cama de tubo (pie 2 ) 

Df Diámetro del tubo considerando hasta el extremo de la aleta 

(pulg.) 

NTH Número de tubos por hilera 

XNAPUL: Número de tubos por hilera o cama 

b) Birlos 

Af ( ESAL 2 + 4 ESAL x ALTAL ) N x LT x NTH 
14 X Sp 

Nsp : Número de birlos totales par unidad de longitud. 

32) Coeficiente de transferencia de calor por radiación. 

El coeficiente de transferencia de calor par radiación se deter 

mina de la gráfica Na. 48 con la temperatura promedio de los gases (T ) gm 

y la temperatura promedio de pared del tuba (TPC). 

h 
r 

hr: Coeficiente de transferencia de calor por radiación (BTU/pie 2 ºF h) 

33) Coeficiente de radiación debida a las paredes del refractario. 

El coeficiente de radiación debido a las paredes del refracta--

rio se obtiene de la Figura 49 con la temperatura promedia de pared del 

tubo (TPC). 
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h cw 

h Coeficiente de radiación que considera la radiación de las p_a cw 
redes del refractario. (BTU/h pie 2 ªF) 

34) Corrección por radiación. 

Con 0~1jeto de considr.rar la radiación proveniente de las pare-

des del refractario hacia las tubos, se llevarán a cabo los siguientes 

cálculos. 

a) Considerando el calor radiante transferido como una fracción --

del calor total dirigido a los tubos se tiene: 

s•t 

sen¡f3 

s•t = sen)' X CCTUBC 

Distancia vertical entre hileras o cams (pie) 

Seno drü ángulo de paso entre los tubos; cuando se trata -

de paso triangular /3 = 60° 

- se calcula e área de refrat:tario efectiva. 

A = s•t x LT x 2.0 w 

A Area de refractarl.o efe"Ctiva entre hileras o camas de tubos 
w 

( pie 2 /hilera) e 9• ) 

- El factor que torna en cuenta la radiación de las paredes se cal-

cula: 

a) Corrección del coeficiente de película para la eficiencia de la 

aleta o birlo. 

Con el valor de FACTOR y de las Figuras 46 y 47 se obtiene la -

eficiencia de al •'.a o birlo. 

E 

E Eficiencia de aleta o birlo Figura 46 v Figura 4?. 
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hf = hCAE ( E x Af + A 1 t ) 
A1t 

hf Coeficiente de película corregido por la eficiencia de la su­

perficie extendida (8TU/h pie 2 ºF) 

b) Factor que toma en cuenta la radiación de las paredes. 

8= hcw Aw 
(hf + hr + hcw) x ~ 

8: Fectar que toma en cuenta la radiación de las paredes de la sec 

ción ( 9* ) 

35) C.Oeficiente de película equivalente de transferencia de calor. 

h = (1 + 8) X (hf + h ) ce r 

hce= Coeficiente de película equivalente de transferent:ia de calor 

en la sección de convección (BTU/h pie 2 ºF) ( 9 ) 

36) Coeficiente total de transferencia de calor. 

Para el banco especificado de la sección de convección (tubos 

lisos o de superficie extendida) se determina como: 

a) Tubos lisas ( 9 

b) Tubos de superficie extendida ( 
hce x hi 

hce + hi 

9 

ULT0 : Coeficiente total de transferencia de calor limpia pare el -

bam::o de tubos lisos (8TU/h pie 2 ºn 
ULTA: Coeficiente total de transferencia de calor limpio para el -

banca de tubos de superficie extendida (BTU/h pie 2 ºF) 
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Considerando el ensuciamiento del tubo por paso del fl.uído (de - -

hojas de dato~ de proceso) se tiene: 

a) Tubos lisos ( 9 

b) Tubos de superficie extendida 9 

Uy¡:¡ = 1 + Rd 
ITLTA 

Uy0 : Coeficiente global de transferencia de calor para el banco de 

tubos lisos (BTU/h pie 2 ºF) 

UTA: Coeficiente glogal de transferencia de calor para el banco de 

tubos de superficie extendida (BTU/h pie 2 °F) 

37) l'Ümero de hileras de tubos aletadas. 

Como el número de hileras de tubos lisos se fija (con un valor 

de dos a tres hileras, siendo más común tener dos hileras de tubos 

lisos), sólo resta determinar el número de hileras requeridas para ab-

sorber la carga térmica determinada en el diseño del horno. 

a) Calor absorbido por los tubos lisos (desnudos) 

qrus = uTD x A 't x NHIL ro x .6. ™ro 
DES 

q TUS Calor absorbido por ei banco de tubos desnudos (BTU/h) 

DES 

qABS 
RAD + TDES 

qABS Calor absorbido en radiación más calor absorbido en 

RAD + TDES tubos desnudos (BTU/h) 
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El calor que deberán absorber el banca de tubas de superficie ex--

tendida es: 

qABS QA - qABS 
AT RAD + TES 

qABS: Calor que deberán absorber las tubos aletadas (BTU/h) 
TA 

b) Area de tubas aletadas a birladas. 
qABS 

ATA = ,..,0-TA_x __ f:::,._,T=-M-T-A 

ATA: Ares de los tubos aletadas (pie 2 ) 

c)'Número de hileras de tubos de superficie extendida. 
. ATA 

NHTA = ~ 

NHTA : Número de hileras de tubos de superficie extendiad. 

Una vez obtenida NHTA se obtiene la ATA corregido por el número -

de hileras (número entero), por la que se tendrá que corregir el calor 

absorbido en radiación. 

c) Evaluación de la caída de presión del fluído, por dentro de - -

tubos. 

La caída de presión del fluído que circula por dentro de tubos, --

deberá cumplir con las especificaciones de diseño que se encuentran en 

la hoja de datos de procesa. Puesto que el horno forme parte del prooE!.. 

so, tanta el fluído de proceso coma el servicio d~berán tener le presión 

suficiente para llegar al punto específico en el proyecto. 

Pera le determinación de le caída de presión, se considerarán las 

siguientes fórmulas: 



- 152 -

A. Sin cambio de fase ( 28• 

LIQUIDO 

144 ge DI / PROM 

PL: Caída de presión del fluído (psi) 

Grn: Densidad de gasto másico del fluído (lb/seg pie 2 ) 

f : Fector de friqcián de Darcy (Adimensional) 

Leq: Longitud equivalen te por paso del serpentín (pie) 

ge: Aceleración estandar de la gravedad (32.2 lbrn pie /lbf seg2 ) 

DI: DiÉunetro interno de los tubos (pies) 

./' PROM: Densidad promedio del fluído (lb/pie 3 ) 

GASES Y VAPORES 

Pe= ~ Ps 2 2 x RG TPROM z G 2 

[~1n'l~ + 
+ m 

ge 

AP = 

Pe 

Ps 

z 

(Pe - Ps) 1 
14"4 

Presión de entrada del fluído (lb/pie 2 ) 

Presión de salida del fluido (lb/pie 2 ) 

Constante de los gases ideales ( ~ pie!°R) 
f 

Temperatura promedia del fluido <ªR) 

Fat::tor de canipresi bilidad (Adimensional) 

2 f 
4 ~] DI 

Coeficiente de fugacidad (Adirnensional, ae puede tomar 

como ~.O) 

Je Densldsd del fluído a la entrada (lb/pie 3 ) 

Ís Densidad del fluí do a la salida (lb/pie 3 ) 

PMf Peso molecular del fluída (lb/lb mol) 
* bibliografía 
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FLUJO A DOS FASES 

La prnsencla de flujo a dos fasP.s P.s un fenómeno común en los casos 

de vaporización pa~ial. 

La caída de presión del fluído es un problema que ha sido estudiado 

ampliooiente ~.n otros trabajos, por la complejidad q1Je antañe. 

En el caso de presP.ntársP. flujo a dos Fases se recominnda recurrir 

a la extensa bibliografía y estudios específicos en dicho problema. 

d) Evaluación de la Chimenea del Horno. 

A continuación se presenta un método gráfico para la determinación 

de las dimensiones de la chimenea del Horno. Esta es un método rápido y 

confiabie para determinar la altura y diámetro de la chimenea. 

La chimenea es el dueto por donde salen los gases de combustión a -

la atmósfera y cuyo objeto es el de dispersarlos a .la aunósfera y pro­

ducir una diferencia de presiones causada por la diferencia de elevación 

entre dos puntos. Proporciona así el tiro adecuado que provoca la sali­

da de los gases de combustión. 

El diseño de la chimenea implica la interrelación de diferentes fac 

tares como son: a) El control de contaminantes, b) Condiciones de flujo 

y presión de los gases, e) Costo de instalación y mantenimiento. 

El control de contaminantes está determinado por una serie de nor­

mas estable.cides. par el gobierno de los diferentes países. En 1-'éxica s:a 

ha estimado una altura mínima de 105 pies desde el piso debido a la pre­

sencia 'de contaminantes (compuestos de azufre principalmente). 

Si el combustible es limpio n·o requerirá más que la al tura calcula­

da para proporcionar el tira suficiente. 
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Los valores de concentración máxima de contaminantes permitidos al 

nivel del piso con un tiempo de exposición máxima de 8 horas son: 

2 ppm 

10 ppm 

5000 ppm 

50 ppm 

Como se menciona enla Sección II.2 conceptos generales, el tiro -­

puede ser nBtural o mecánico, dividiP.ndose éste último en: Tiro forzado, 

tiro inducido y tiro balanceado. 

En México la instalación de tiro mecánico se encuentra en etapa de 

experimentación y la mayoría de las industrias no lo aceptan por la gran 

inversión de equipo e instrumentación que requiere. Por otra parte, al 

instalarse un tiro mecánica deben tomarse precauciones por la posible -

condensG'Cián del 50 2 al reducirse la temperatura de los gases de cambus 

tión (punto de rocío del SO. es de aproximadamente 350°F). Además, se 

deberá tener cuidado con los combustibles que contengan azufre evitando 

su contacto can los tubos ya que provocaría la perforación de las mismos. 

Debido a lo anterior, la chimenea que será diseñada tendrá tiro na 

tural. Los cálculos para su determinación son los siguientes: 

a) Determinación del diámetro de la Chimenea. 

Con el flujo de gases totales que circulan por la chimenea (GC del 

punto 24 de la sección de convección), de la Figura 50 se determina el 

diámetro de la Chimenea. 

DCH 

b) Determinación de la altura de la chimenea. 

Una vez determinado el diámetro de la chimenea (DcH) y con las tem 
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µeraturas de salida de los gases de la sncción de convección (T ) y la gs 

de salida de la chimenea de las gases de combustión esperada (Tgse)' 

T = 1 °F por cada pie de altura de la chimenea qse 

T *= T - 1DOºF gse gs 

de la Figura 51 se determina la altura de la chimenea. 

DCH Dián:etra de la chimenea (pies). 

HCH Altura de la chimenea (pies). 

T •: Temperatura supuesta de las gases de combustión a la salida gse 

de la chimenea CºF) 

e) Con la altura obtenida de la chimenea, se corrige la temperatura 

supuesta de los gasea dP. combustión a la salida de la chimenea y se ab-

tiene la altura correcta de la chimenea. 

d) Cnn la altura correcta de la chimenea se determina el valar del 

tiro producido par la chimenea usando la Figura 52. 

pt: Tiro producido por la chimenea (pulg. de agua) 
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E LA CHIME EA : 0.256 Lp' ( +. -i ) 
RA DE LA HIMENEA, pi o 11 

p': P ION ATMO FERICA, IN g •• 
Ta= TE P. ABS. DE A ATMOSFE A,ºF +460 

3001--~..:.:_,-4~-=-~.:.....¡.~~~-+...:-~~-+-~~~-+-~~~-t-7"'-~--t 
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V. SELECCION DE LAS DIFERENTES ALTERNATIVAS. 

Para P.ncontrar el mejor arreglo rJel liorna se analizaran las puntas del in 

ciso anterior tP.niendo inicialmente las siguientes alternativas: 

1. - Utilizar un horno para cada sP.rvicio (tres hornos en total, unn para 

calentar las Bu temas, otra pa'ra calentar el oxígeno -aire- y gases -

inertP.s para la regcm1~ración del catali zadar y para el vapor de agua). 

2.- Utilizar das hornos; uno para calentar los fluidas de servicio (vapor 

de agua y aire) y otro para el fluído de proceso y calentamiento de -

los gases de regeneración para el catalizador. 

3.- En un sola horno calentar todas los fluidos (butenos, vapor de agua, 

aire y gases de regeneración para el catalizador). 

4.- Utilizar dos hornos; una para calentar los butenas y el vapor de agua 

y el otra para precalentar el airev gases de regeneración para el ca­

talizador. 

Por otra parte se debe considerar que aproximadamente cada seis meses es 

necesario regenerar el catalizador del reactor cuya regeneración consiste en: 

a) Un agotamiento con hidrógeno (diluido con gases inr.rtes, 15% en volú­

men) a una temperatura de 3DD°F can una duración de 8 hrs. después de 

calentar el catalizador. 

b) Presulfuración con sulfura de hidrógeno e hidrógeno disuelta en gases 

inertes a una temperatura de 212°F, por espacio de 5 hrs, después de 

calentar el catalizador. 

c) Reducción can hidrógeno diluida en gases inertes (15% en valúmen míni­

mo) a 300°F por 8 hrs. después de calentar el catalizador. 

Par otra parte la carga térmica por cada servicio es: 
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Vapor de agua ••••••••••••••••••••• 46 700 000 BTU/h 

Butnnos.... • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 4 l:l30 000 BTU/h 

Airl~ ••.••.•••••••••••••••••••••••• 690 000 BTU/h 

Gases de regeneración más vapor •.• 8 020 000 BTU/h 

Analizando cada una de las alternativas, llegamos a las siguientes conclu 

siorms: 

Al tarmiti va 1. 

Debido a que la carga térmica requerida para los servicios ns pequeña, 

sería antiecanómico el instalar tres hornos, porque la inversión inicial por 

la 1;omprG dc:l equipo, los gastos de operación, mantenimiento y de combustible 

son elevados. 

Al terna ti 118 2 • 

Esta alternativa tiene varios inconvenientes operacionales ya que debido 

a que el servicio de calentamiento de gases de regeneración sola sería utili 

zado cada seis meses, el serpentín de éste servicio sufriría un sobrecalent.§_ 

miento al operar el horno sin fluído de gases de regeneración. Por otra parte, 

el calentamiento constante dn ésto~ gases sólo repercutiría en consumo inútil 

de combustible. 

Al terna ti vn 3. 

Este caso presenta los problemas de alternativa 2, v se tendrían proble-­

rnmi .:mnxa ~; de instrumentación par la gran cantidad de fluidos a controlar. -

ndemás, requiern una seccifin de convección elevado que genera prablP.mas es­

tructural ns. 

Alternativa 4. 

Esta alternativa no presenta los problemas mencionados anteriormente. Ccimo 
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para la regeneración del catalizador se utilizará el mismo serpentín de cale!!_ 

tarnirmto de aire, resulta ser el más funcional. Previendo el paro del reac­

tor al regenerar el catalizador, se piensa que el uso de das reactores colo­

cados en forma paralela evitarán problemas de paro porque mientras uno estu­

viera funcionando, el otro recibiría m~ntenimiento. 

De esta forma, tomando como base la alternativa No. 4, se realizaron -­

lo~ cálculos para determinar las características térmicas y dimensionales del 

horno en cuestán. Los cálculos efectuados se encuentran reportados en el 

Apéndice c. 
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VI. RESUL TADDS 

De acuerdo a la hoja de datos presentada en al Apéndice D, de la filn­

snfí.a 11P. opr~racic.ín dP.scri ta i'Jnterinrmente y siguiendo las cri terias de pre­

dior.Ao del incisr. l'I. 3 .2 se tienen los siguientes resultados: 

RESUMEN DE RESULTADOS 

TIPO DE HIJRNO 

CARGA TERMICA TOTAL M~BTU/h 

SP.ccic.ín del Horno 

SERVICIO 

CALOR ABSORBIDO MMBTU/h 

~LUIDO 

FLUJO lb/h 

CAIDA DE PRESION psi (Permisible) 

CAIDA DE PRESION psi (Calculada) 

CILINORICO VERTICAL 

51.53 (DISEÑO) 

Radiación - Convección 

SOBRECALENTADOR VAPOR 

46.7 

VAPOR DE AGUA 

181 278 

30 

18.3 

181 278 

FLUX PROMEDIO BTU/h pie 2 (Permisible) 11 000 

FLUX PROMEDIO BTU/h pie 2 (Calculada) 9 869 

FACTOR DE ENSUCIAMIENTO 0.0005 

CONDICIONES A LA ENTRADA DEL HORNO 

TEMPERATURA ªF 

PRESION psig 

FLUJO DEL LIQUIDO lb/h 

FLUJO DEL VAPOR lb/h 

PESO MOLECUALR DEL VAPOR 

VISCOSIDAD DEL LIQUIDO cp 

317 

50 

181 278 

18.02 

Convección 

SOBRECALEN. BUTENOS 

4.83 

BU TE NO 

37 796 

10 

3~5 

0.001 

87 

30 

37 796 

56.23 



- 1t.3 -

CONDICIONES A LA SALIDA DEL HORNO 

TEMPERATURA ºF 

PRESIDN psig 

FLUJO DE LIQUIDO lb/h 

FLUJO DE VAPOR lb/h 

PESO MOLECULAR DEL VAPOR 

898 

20 

181 278 

18.02 

CONDICIONES DE DISEÑO DE LA COMBUSTION 

TIPO DE COMBUSTIBLE GASEOSO 

PORCIENTO DE EXCESO DE AIRE 20 

EFICIENCIA DEL HORNO % 86 

PERDIDAS POR RADIACION (por ciento 
2.5 

de calor liberado MMBTU/h LHV) 

TIRO EN LOS QUEMADORES pulg. Hz O - 0.24 

CALOR LIBERADO MMBTU/h LHV 59.918 

GRAVEDAD ESPECIFICA DEL COMB. 0.559 

RAZON H/C (peso) 0.32 

PESO MOLECULAR DEL COMBUSTIBLE 16.19 

SERPENTIN VAPOR 
RADIACION CONVECCION 

NUMERO DE PASOS 10 

LONGITUD DEL TUBO pies 29.2 

TUBOS DESNUDOS 60 

SUPERFICIE EXPUESTA TOTAL 3 193.56 
piee 2 

TUBOS DE SUPERFICIE EXTENDIDA - -

SUPERFICIE TOTAL EXPUESTA 
pie 2 

10 

17. 75 

20 

615.224 

20 

7 082.6 

370 

20 

37 796 

56.23 

BU TE NOS 
SERV. CONVECCION 

2 

17.75 

20 

7.082.6 



rnrms 

VERTICAL U HORIZONTAL 

DIAMETRO EXTERNO pulg 

ESPESOR DE LA PARED pulg 

SUPERFICIE EXTENDIDA 

TIPO 

MATERIAL DE LA ALETA 

DIMENSIONES ALETA 

ESPACIAMIENTO DE ALETAS 

QUEMADORES 

FABRICANTE V TIPO 

TAMAÑO 

NUMERO 

COLOCACION 

- 10. -

VAPOR 
RADIACION CONVECCION 

l/F.RTJCAL HORIZONTAL 

6.625 6.625 

0.28 0.28 

ALETAS 

9 Cr-1Mo 

BU TE NOS 
SERV. CONVECCION 

HORIZONTAL 

6.625 

0.28 

ALETAS 

9 Cr-1Mo 

0.05 pulg de expesar x 1 pulg de altura 

5 aletas x pulgadas 5 aletas par pulg. 

JOHN ZIND VPD 

18 pulg 

8 

PISO DE LA SECCION RADIANTE 

LIBERACION DE CALOR POR QUEMADOR 
MMBTU/h 

7.45 

CHIMENEA 

NUMERO 

DIAMETRO pie9 

ALTURA pies 

UNO 

5.45 

105 
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VII. CONCLUSIONES 

Considerando que la energía tP.rmicrJ es el medio par el cual la indus-­

tria en general efectúa un proceso de transformación, ya sea Físico o quím.!:_ 

co, es importante conocer y entender el funcionamiento y principios en los 

que se basa el diseño de uno de los equipos de generación de energía más -­

importantes como lo es el horno. 

La importancia de los hornos radica en las grandes cantidades de calor 

que genera, la inversión por la adquisición del equipo y los altos costos -

de operación. 

El horno es considerado como un equipo complejo por involucrar en su -

funcionamiento la interErCCión de diversas variables, que deben considerarse 

en forma conjunta en la determinación del tipo de horno. Dichas variables -

pueden resumirse en las puntos siguientes: 

·1 ) Carga térmica. 

2) Características del fluída de procesa 

3) Requerimientos de calar por unidad de área. 

4) Area disponible para el equipa dentro de la planta. 

5) Longitud de los tubos del serpentín. 

6) Filosofía de operación. 

- Tiempo de operación 

- Tipa(s) de fluído(s) que se requiera(n) calentar 

La aplicación de los Hornos dentro de la Industria es muy amplia pero 

principalmente en la Industria Petroquímica, como es el caso que constituye 

el objetiva de este trabajo: la planta de producción de Butadieno. 

Se puede concluir de acuerdo a loa resultados que un horno tipo cilín­

drico vertical proporcionará loa requerimientos térmicos de los fluidas bu-
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tenas v vapor de agua, que son alimentados al reactor de oxodeshidrogenación 

de butenos. Las razones de su elncción son las siguientes: 

a) Un horno cilíndrico µresenta menns pérdidas de calor de la atmásfnra 

debido a su geometría. 

b) El horno fu8 diseñado con una alta P.fit:iencia aprovechando al máximo 

el calor liberado por los gases de combustiór1 pur~J calrmtar rü vapnr 

dP. agua, admnfo:i rJP. los bu1.nnns, que SP. considera un servi1-:in adicin­

mil del hnrno. 

e) La carga térmica requerida por los fluídos no es elevada como tampf!_ 

ca lo es el gasto de fluído a manejar. 

d) Los fluidos manejados son limpios sin problemas de coquización. 

Con respecto al calentamiento del aire y gases de regeneración del ca­

talizador se ha considerado que: 

a) El uso de un solo horno para calentar el vapor de agua, butenos, -­

aire v gases de regeneración es inoperante debido a que el proceso 

sólo requiere en forma esporádica el calentamiento del aire y los -

gases de regeneración. Si se pt~nsara en un solo horno para calentar 

todos los fluÍdos, debían ser previstos problemas por sobrecalenta­

miento del serpentín del horno al tener un área no aprovechada du­

rante cierto ~iernpo. 

b) Se considera la nrn::esidad de instalar un horno pequeño para calentar 

el aire y gases de regennracián. Las razones son las siguientes: 

- La carga té~mico requerida (2 MMBTU/h) determina que el horno - -

será tipo paqur-ite lo cual disminuirá el costo del equipa. Lh horno 

cilíndrico todo radiante can una eficiencia de alrededor del 55%, -
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(da a1::uerdo a datos proporcionados por BatJcock') curnpll ria los r1~r¡ue­

rimientcrn energP.ticos. 

- Por requerimientos de proceso - Tiempo en que se utilizarán los -

gases de l'l.'!generacián. 

- Se r¡;?comienda la instalación de dos reactores en paralela con el 

fin de evitar paros de la sección de oxodeshidrogonacián de butenos 

y, por consiguiente, de la planta. 

En este trabajo no se considera el uso de equipos de recuperación de 

calor por trabajar el horno a una alta eficíancia. Si se considerara el uso 

de éstas equipos, se presentarían problemas por condensación de los gases de 

combustión en la chimenea, provocando problemas de corrosión. 

Se investigaron los costas aproximados de cada una de las partes del 

horno haciendo la tabla comparativa que se muestra en la hoja siguiente (21). 

Por lo que podernos concluir que el horno seleccionado es el más económico. 

*fabricante de hornos 
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B 

ALETAS 

ACCESORIOS 

TUBERIA 

REFRACTARIO 

ACERO 

A Horno vertical cilíndrico con retornos en U soldados. 
B Horno ·1ertical cilíndrico con retornos tipo tap6n rolados. 
C Horno tipo caja horizontal con retornos en U soldados. 
D Horno tipo caja horizontal con retornos tipo tapón ro 1 a dos. 

Distribución de costos de material para un Horno sin reacci6n 
qufmica de hiO r:tMBTU/h. ( Datos proporcionados por el IMP ) • 
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SI 

1 TP= 78 a 80 % 

DIAGRAMA DE BLOQUES PARA El PREDIMENSIONAMIENTO DE UN 

HORNO TUBULAR ,TIPO CILINDRICO O TIPO CAJA. - 170 -

'/ TP = 82 a 92 % 

NO 

= 84 a 87 % 

NO 

QL =~X 100 

qR = 62-70% x QA 

A 

CALOR LIBERADO 

Qp = 3 % de QL 

CALOR ABSORBIDO 
EN LA CAMARA DE 
RADIACION. 

SUPONER UNA 
EFICIENCIA 

PERDIDAS DE 
CALOR POR 
PADIACION. 



NO 

.----2 __ _ 
SE SELECCIONA EL FLUX PROMEDIO 
DE LA SECCION DE RADIACION DE 
ACURDO A LO RECOMENDADO EN LA T. 

SE ESCOGE UN DIAMETRO NOMINAL DE TUBOS 

(Los diámetros comerciales son 4 y 6 pulg.) 

SE OBTIENE EL AREA UNITARIA AU, DE LA 
TABLA No. 9 

SE ESCOGE UN NUMERO DE PASOS ( SI LA CAIDA 
DE PRESION PERMISIBLE ES PEQU!Ñ11 EL NUMERO 
DE PASOS DEBE SER GRANDE) 

G Gm 

3600 x No. de PASOS x A 

- 171 -

AREA NECESARIA 
EN RADIACION. 

AREA UNITARIA 
EXTERNA POR 
UNIDAD DE LONG. 

AREA DE PASO 
DEL FLUIDO. 

MASA VELOC IOAD 
DEL FLUIDO. 



SI 

DISTANCIA CENTRO A CENTRO DE TUBOS 
DCC = 2 x DN 

- 172 -

NO 

HUMERO DE TUBOS INICIALES NUMERO DE TUBOS INICIALE 

\j AR • 
rm" . 

AU x DCC 

LONGITUD DE LOS TUBOS 
·AR 

LT = NTT x AU - 1•5 

TABLA ~lo.9 .- UBEND 
TABLA No.11 .- CEL 

llTT =~ AR X 1.25 
AU x DCC 

NTT.- NUMERO ENTERO MULTIPLE DEL NU~iRO 
DE PASOS. 

NUMERO DE TUBOS POR PASO. 
NTP = NTT 

NUMERO DE PASOS 

LONG. EFECTIVA DEL TUBO 
AR 

LTE " NTT x AU 

LONGITUD RADIACIOM 
LR 11 LTE 



NO 

LR ; LT+2xUBEND+LT CEL 2.0 

SI 

LR = LT~xUBENO+LT CEL+ l 
!2 

LR '°: lt { 10 + 20 ) 

SELECCION DEL TIPO DE 
MATERIAL. VER TABLA 
No.11 

TP = TS - 0.62 a 0.7(TS - TE ) 

NO 

D 

LONGITUDES COMER­
CIALES DE 10 y 20 
PIES 

TEMPERATURA EN 
EL PUENTE 

TEMPERATURA 
PROMEDIO DEL 
FLUIDO DE PRO­
CESO. 



SI 

LR/ANCHO = 3 a 4.5 

LR 
ANCHO = LR/ANCHO 

CCTUB=ANCH0-3 Dll 

qR TPP= Tf + AR x h1 

CEL 
TABLA No .11 
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NO 

DCC 
CCTUB = sen ( 360/NTTx2) 

DIAM = CCTUB + 3DN 

DISTANCIA 
CENTRO A 
CENTRO DE 
TUBOS 

DJAMETRD 
SEC. RAD. 

CONV= No. tub./h1leraxDCC+DN 

ANCHO DE 
RAD. 

CONV ~(No. tub/hil.)xDCC+DN 

HOM = ANCHO - CONV 
1.414 

TH = ..J:IQJi + 1 

NTV = NTT/2 - TH 

ALT = 0.62 x DN 

AL T1 " NTV x OCC + l + AL T 

ALT2 =ANCHO 2" CQNV 

No.TUBOS= FLU~RPROM. x Au xLT 

AR = LR x No. tub. x AU 



G 

~------"------_,¡,i~ -~ 175 -
NTT = t 

FLUX PR M.x Au X LT 

NlP = NTT/PASOS 

AR = LTE x NTR x AU 

DISEÑO TERMICO DEL HORNO 

DISERO MECANICO Y ESTRUC­
TURAL DEL HORNO 
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RESISTENCIA DEBIDA A UN ENSANCHAMIENTO Y CONTRACCION 
REPENTINA 

:.: 
1 

1.0 

0.9 

~ O.B 
i3 z 
~ 0.7 
!l.! 
:3 0.6 
a: 

~ 0.5 
UI 

~ 0.4 
UI 
ü 
¡¡:: 0.3 
UI 
o 
u 0.2 

0.1 

-....... ,,..., 

,__ --
~¡-._ 

,...._ >--

CONT ACCIO 

t 
d2 
• 

"' ~ 
i\ 

' -- ,__ ,__ 

............ 
~ 

D -?"' --
~ llEP NTINJ 

1 w.. -· 1-... d, 

1 

dr 
µ__ r - ,..... d2 

1 "' . . .. TI 

/ 
/ - 2 

/ 

K =11 
d~ 

/ :;z 

V l. . 

¡\ 
1 1\ 1 
~ 

~~\. 1 . 
1 ' 1 

1 ' 1 ....._ 
o 0.1 0.2 0.3 Q4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0 

d¡ /dz 

RESISTENCIA AL FLUJO, EN TUBERIAS 

J_ L L L - - - -,- r r r 
K= 1.0 K=0.50 K=0.23 K=0.04 

_J_ _J _J --- - --r --, 1 
K= 1.0 K=l.O K=l.O 

RESISTENCIA DEBIDA A LA ENTRADA Y SALIDA DE LA TUBERIA 

APENDICE B. 2 

UNIVERSIDAD NACIONAL 
AUTONOMA DE MEXICO 

EN E P TESIS 
ZARA GOZ A PROFESIONAL I 9 8 4 

BLANCA l. VAZQUEZ MARTINEZ 



- 179 -

A P E N D I C E 

r::álculos para la detnrmlnación del horno. 

1 ) rJúmero de servicios. 

11 e 11 

Sa cnnsidlua qur? de acuerda a· la carga térmica de los fluí.dos ea conv.!'!_ 

11im1te colocar el fluida de servicio (Sobrecalentamiento da vapor dn agua) 

un 1n zona de r<idiooión por n~querir mayares t.P.mµeraturas y necesitar mayor 

carga térrnic3. 

2) Características del fluido de proceso. 

a) Ensuc:lamiento.- De acuerdo al factor de ensuciamiento presentado en 

la hoja d¡~ datos de proceso (Apéndice 110 11 ), na existe ninguna restricción -

en cuanto a usar tubas verticales u horizontales en la sección de radiación 

del horno. 

b) Tendencias a la coquización.- Na existen tendencias de coquización 

de los fluidos. 

e) Incrustación.- ~~existen tendencias de incrustación del fluída. 

3) Carga térmica. 

Debido a que ae trata de un servicio limpio y de carga térmica no dem!!_ 

alado elevada, es conveniente el uso de un horno cilíndrico de tubos verti­

cales porque su casto es mr.nor y las pérdidas por radiación son menores. 

4) Eficiencia. 

Debido a que la temperatura de entrada del fluido se encuentra alrede­

dor de 4DD°F, la eficiencia obtenida por un Horno con sección de radiación 

v convección nacil'a entrn 84 a 87%. 

De acuerdo a ésto ~~1 horno se diseñará can una eficiencia del 86%. 

5) Flux máximo promedio. 

El valor de flux máximo promedio recomendada se puede obtener de la -­

Tabla No. B. 



' 
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6) Arregla de las tubas de la sección de convección. 

n número de paoas que detP.rminará sl Upa dn arreglo de los tutJog cm 

la sección de convección es: 

Fluída de prcicesa Fluida de servicia 

Butenas Vapor de agua -

Na. dn pasas 

Na. de tubas par hilnra 

2 

10 

7) Selección del tipo de área extendida. 

10 

10 

SP. usaron aletas para los tubos de área df! superficie extendida par em­

plear un combustible gaseosa limpia con lo que se requiere el uso de sopla­

dores de hollín para su limpieza. 

8) Exceso de aire. 

Sa consideró un exceso de aire del 20% por tratarse de combustible ---

gaseoso. 

9) longitud de las tubos del serpentín. 

La longitud de las tubos en la sección de radiación fué de aproximad!:!_ 

mente 30 pies v la longitud de los tubos en la sección de convección fué -­

de 16 pies aproximadamente. 

10) Espacio pare la calocBt:iÓn del equipa. 

No existe ninguna restricción por espacio, que influya en el tipo de -

horno a utilizar. 

Par requerir mayor carga térmica el servicia de sobrecalentamiento de 

vapor de agua será instalado en la zona de radiación, par lo que para el -­

diseño del equipo es considerado como flujo principal v el calentamiento de 

butenos como servicio. 
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11) A cantinuscián se enlistan los datos necesarios para la determina-

cián de la geometría del hcirnn •• 

1.- 'tp 86% 

2.- QAS 4.83 MMBTU/h 

3.- QAP 46.7 MMBTU/h 

11.- FLUXMS 11 000 BTU/h piel 

5.- FLUXf'P 11 000 BTU/h pie 2 

6.- .D. PS 10 psi 

7.- APP 25 psi 

8.- 1:1ns 37 796 lb/h 

9.- [1n 181 278 lb/h 

10.- TSS 370 ºF 

11.- TS 898 ºF 

12.- TES 87 ºF 

13.- TE 317 ºF 

14 .- KFS 0.01415 BTU/h pie ºF 

15.- KFP 0.0336 BTU/h pie ºF 

16.-J'- FS 0.0237 lb/h pie 

17 • - ,/J- FP 0.0382 lb/h pie 

18·-)l WFS 0.01936 lb/h pie 

19 ·-,)l WFP 0.0363 lb/h pie 

20.- CFS 0.449 BTU/lb ªF 

21.- CFP 0.511 BTU/lb ºF 

22.- Sg 0.559 

23.- PCI 968.3 BTU/pie 3 st. 
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24.- % VAPP 100% 

'"' t..:J .- % VAPS 100% 

26.- % SDP (calor /flujo) 0/10 

27.- % sos (calnr /flujo) 0/0 

::!8.- FS O.OOi h pie 2 ºF/BTU 

29.- FP D.0005 h pie 2 ºF/BTU 

:m.- %C (pesa) 75.54 

)1.- %H 2 (peso) 24.16 

32.- %5 2 (peso) 0.19 

12) Eficiencia supuesta del horno. 

?tp = 86% 

13) Calor liberado total 

QL = (46.? +~.83) MMBTU/h x 100 

QL = 59.9186 1-'i~BTU/h 

14) Calor absorbido por el fluído de proceso en radiación. 

qR= 0.69 (46 ?DO 000 BTU/h) 

qR= 32 223 000 BTU/h 

15) Pérdidas de calor por radim::ián. 

total: 

radim:ián: 

convección: 

q = 2.5 % (59.9186 MMBTU/h) = 1.498 MMBTU/h p . 

qpr=1.5 % (59.9186 MMBTU/h) = 0.898779 MMBTU/h 

q = 1% pe 
(59.9186 MM8TU/h) = 0.599186 MMBTU/h 

16) Sc?lección de r lux de calar promedia en la sección de radiaciéin. 

De acuerdo a la tabla no. 8 

FLUX = 10 090 BTU/h pie 2 
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17) !\Umero de pasos, diámetro del tubo y número de celdas. 

a) Area de radiación. 

32 223 000 BTU/h 
10 o9o BTU/h pie2 

AR= 3 193.56 pie2 

e) Diámetro nominal del serpentín 

DN = 6 pulg. de Ced. 40 

e) Arsa unitaria. 

ALI == 1. 734 pie 2 /pie ext. 

d) Número de pasas en radiación. 

10 pasos 

Por lo que la masa velocidad del fluido será: 

G- 181 278 lb/h 
- 3600 X 10 X 0.2 pie 2 

. A= ( 6.065 Jul~ 
12 pulg pie 

A = 0.2 pies2 

G = 25.2 lb/seg pie2 

e) Cálculo del número de tubos 

NTT = 1.253 X 
\ 1 3 193.56 pie 2 

\J 1. 734 pie 2 /pie ext. x 1 pie 

DCC = 2 X DN = 2 X 6 pulg. = 12 pulg. 

DCC = 1 pie 

NTT = 53.773 como debe ser múltiplo del número de 

paaoe se toma el inmediato superior. 

NTT = 60 tu?oa en radiación. 
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f) l\Ümero de tubos por pasa 

60 
NTP= 1IJ" 

Nrp= 6 tubos ¡;:¡or paso 

g) Longitud efectiva de las tubos. 

- Retornos par dentro del cuerpo del horno. 

LT 3 193.56 pie2 
60 x 1. 734 pie 2 /pie ext. - 1.5 

LT = 29.2 pies 

- Longitud de la sección de radiación 

Considerando un tubu de aleación 9 C::r - 1 Mo, se tiene: 

C::EL = 9.28 pulg/100 ples (Tabla Na. 11) 

9.3125 gulg. + 9.28 pul/100 pies X 
LR = 29.2 + 2.0 X 12 pulg7pie 12 

LR = 31.98 pies 

LR = 32 pies 

29.2 pies + 1.0 

h) Temperatura promedio de la pared del tubo. 

a) Trnnperatura en el puente 

TP = 898 - 0.7 (898 - 317) 

TP = 491.3 ºF 

b) Temperatura promedio del fluido de proceso 

Tf= 694.65 ºF 
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e) Temperatura promedio de pared del tuba del serpentín de radia 

cián. 

D.5054 pies x 90 639 l.b/h pie2 
Re= D.0382 lb/h pie 

Re= 1 199 18'/.2 

0.0336 BTU/h pie ºF 
hi= 0.0234 o.5054 pie 

(0.511 X 0.0382) 0.4 
~ 

hi= 92.0 BTU/h pie2 ºF 

(1 199 187.2) º·8 

32 223 000 BTU/h 
TPP= 694 •65 + 3193.56 pie2 X 92.o 8TUh1 pie 2 ªF' 

TPP= 804 .3 ºF 

i) Sé selecciona el tipo de material del serpentín. 

9 Cr - 1 r"c. 

j) De la Tabla No. 11 se obtiene el coeficiente _de expansión lineal. 

CEL = 9.28 pulg/100 pies 

k) Dimensiones del Horno. 

a) Diámetro de la sección de radiación. 

CCTUB = 

CCTUB = 

1 pie 
360 

sen(6o x 2 

19.2 pies 

DIAM = 19.2 pies + 3 (6 pulg/12 pulg/pie) 

DIAM = 20.7 pies 

b) Cálculo del ancho de la ~ección de convección. 

CONV = 10 x 1 pie + 6 pulg/12 pulg/ pie 

CONV = 10.5 pies 
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a.5) Factor dn corrección. 

De la Figura 40 obtenemos: 

ex "' 0.71 

i'! .6) Arer-1 de plano fíro equi val.ente 

o<:Acp 29.2 pies x pie x EiO tubos x 0.71 

c:x.Acp 1 2113.92 pimi2 

a.7) Presión parcial de los gases de combustión. 

De la Figuro 41 obtenemos la presión parcial de los gases de 

combustión, con el porciento de exceso de aire (20%) 

P = 0.24 ntrn 

e.8) Producto de presión por longitud 

PL = 0.24 atrn x 11.31 pies 

PL = 2.71 atrn x pies 

a.9) Temperatura supuesta de los gases de combusti6n a la salida 

de la cámara de radiación. 

TGR = 1700 ºF 

a.10) Emisividad de los gases de combustión (Figura 42). 

f = 0.44 

a.11) Area de rerradiacián. 

ARR = 3425.4 piesz - 1243.92 pies 2 

ARR = 2181.48 pies2 

a.12) Area de rerradiacián entre el área de plano frío equivalente. 

ARR 

.-!Acp 

ARR 

ot Acp 

2181.48 piea2 

1243 .92 pies 2 

1.754 
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VI) Con J 2 y la Figura 43 se obtiene el factor de intercambia de 

calor radiante. 

VII) Se obtiene la relación. 

qR 
= 38 008.15 0<Acp x F 

VIII) Can éste valar y la temperatura supuesta de los gases de cambu! 

ti án TGR¿ , se encuentra otro punta de la Figurn 44. 

IX) Es conveniente realizar cuando menas tres i Lerricinnns las --

cuales por simplificación na serán mostradas, la temperatura -

.real de los gases de combustión será: 

TGRR = 1600ºF 

X) Con el valor encontrado de las gases de combustión TGRR se ob­

tiene de la Figura 45 la relación: 

0~~R = 0.449 

Por lo que el calor absorbido par el fluída de radiación será: 

q 
qR = < 1 - ~ - qtr > QL 

qR= 1 - 0.449 - 0.025) 59 918 600 BTU/h 

qR= 31 517 183.6 BTU/h 

El valar del Flux real será: 

·FLUX REAL = qR (Real) 
AR 

FLUX REAL = 9869.0 BTU/h pie 2 

31 517 183.6 BTU/h 
3 193 .56 pies 2 

Siendo el porciento de calar absárbida en radisr.ión de: 

% de calor ::;bsorbida en radiación .............. 67.5% 
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b) Evaluación térmica dr? la s?.cción de c:mnv?.cción. 

b.í) Ancho d?. la sección de convecaión. 

CONV =- (No. de tubt1s/hilera) x DCC + DN 
12 

CONV 
5 pulg 

(10) x 1 pie + 12 pulg 
1 pie 

Conv = 10.5 pies 

b.2) Area tle flujo de sP.cción transveroal. 

Debitla a que el diámetro de las tubas desnudos en convección (es~ 

cudos) v el dlfimetro de los tubos de superficie extendida son iguales, el -

área de flujo rje sección transversal tendrá el mismo valor para los dos - -

bancos de tubos. 

A' = 
(D INT. TU8.)2 

4 

A' = 3.1416 (0 .5054 pies) 2 

4 

A' = 0.2 pies 2 

b.3) Densidad de gasto másico. 

r1uído de proceso 
(vapor de agua) 

w 
G = A' x Na. de pasos 

181 278 lb/h 
G = 0.2 pies~ x 10 

G = 90 639 lb/h pie 2 

Fluidos de servicio 
(Butenos) 

G W 
A' x Na. de pasos 

G-37 796 lb/h 
0.2 pies2 x 2 

G= 94 490 lb/h pie2 

b .4) Determinaciór; del número de Rm,1noJ.ds del fluído correspandlente. 

Fluído de.procesn 
( vapor de aguEt ) 

RE DI x G 
,.,b FP 

Fluída de servicia 
( Butenos ) 

RE ,,,__D_I_x _G __ 

_/t FS 
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0.50511 pies x 90639 h.!!!..pie2 
O .0382 lb/h pie 

1 199 187.2 

Re = O .5054 pies x 94 490 lb/h pie 2 
0.0237 lb/h pie 

Re = 2 014 989.3 

b.5) Coeficiente interna de transferencia de calar. 

- Fluída de procesa (Vapor de agua) 

hi= 0.0231, 
k 

FP ( DI G ) 0.8 
DI FP 

0.0336 BTU/h pie ªF 
hi= 0.0234 D.5054 pies 

( CFP)tFP )0.4 ~WFF~·) 0.14 
K FP 

(1 199 187.2)0•8 

X~ ( 0.511 BTU/lb ªF X 0.0382 lb/h pie ) º·4 ( 0.0382 lb/h pie)º·
111 

O .0336 lb/h pie 0.0363 lb/h pie 

.hi = 92.0 BTU/h pie2 ªF 

- Fluído de servicia (Butenas) 

hi = o.0234 o.01415 BTU/h pie (2 014 98~.3) o.a 
o. 5054 pies 

( O. 4ri:o~4~S01936) 0.4 ( 0.0237 )0.14 
0.01936 

hi = 61.29 BTU/h pie 2 

b.6) Area libre de flujo en tubos desnudos 

APASO = LTC [coNV - XTUB 

APASO = 17.74 pies ~D.5 pies - 10 (6.625/12) pie~ 

APASD = 88.33 pies 2 

b.?) Ares libre de flujo en tubas aletadas. 

La cual ea igual para el fluído de servicio y el de proceso, por 

tener la misma geometría y dimensiones la tubería. 

APASO = LTC [coN~ - ~J~g ~ESAL X AL TAL X 

2 x XNAPUL ) + DE~] 
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APASD = 17. 71f pies [10.5 pies - [ ~ ( o .05 X 

1X2 X:,)+ 6.625] plBs] 

APASlJ :. 80.94 pies 2 

- Distancia entre centro de tubos. 

CCTUBC = 2.0 x DN = 2.0 x 6 pulg 

ccn.:ac = 1 pie 

b .8) Poder calorífico inferior del combustible. 

La gravedad específica del combustible se da cama data de: 

/' 14.7 ESiQ X 29 
Sg = 0.559 ./AIRE= 10.0?3 x (32+45D) == 0.086 

Por la que la densidad del combustible será: 

/GAS eme. /AIRE x sg 

/GAS COMB. 

/GAS COMS. 

0,086 lb/pie 3 X 0.559 

O .04808 lb/pie 3 

V el volúmen específico será: 

1 
f GAS CÓlliB. o .04808 lb/pie 3 

VES = 20.79 ple 3 /lb 

El poder calorífico del combustible será: 

PCI {BTU/lb) = 968.3 8TU/pie 3 et. x 20.79 pie 3 /lb 

PCI = 20 137.5 BTU/lb 

b.9) Aire par~ la combustión. 

a) Aire teórica 

AT = 0.115 (% C) + 0.345 (% 1-1,¡) + 0.0432 (% S - % G.!) 

AT = 0.115 (75.54) + 0.345 (24.16) + 0.0432 (0.19) 

AT = 17.014 lb aire/lb de combustible 



Airn práctica. 

Ap= AT (1.0 + 
% EXC 
~ 
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Ap= 17.014 lb aire/lb de cornllu8tible (1.D + ~ 

Ap= 20.417 lb airo/lb crnnb. 

h.10),Fluja de gases de combustión. 

QL 
GC = (Ap + \/AT + 1.0) Pcf 

Por manejar combustible gaseosa, el vapor de atomización no es ne;. 

cesaría, par la que VAT = O.O 

GC = (20.417 + 1.0) 59 918 600 BTU/h 
20 137.55 BTU/lb 

GC = 63 725.56 lb/h 

b.11) Densidad de gasta másica de los gases de combustión. 

GC 
G;¡ = APASO X 3600 

63 725.56 lb/h 
88.33 piesz x 3600 

Ge = 0.2 lb/seg pie 2 

b.12) Temperatura media logarítmica. 

Para conocer las temperaturas intermedias (de entrada v salida de 

los tubos desnudas v aletadas), tanto del fluido de proceso cano del de ªª!. 
vicio v de las gases de combustión, se hace un balance de energía. Las tem-

peraturas de cada sección se encuentran en la Figura 53. 

- Calor de proceso absorbido 

QAPROCESO = 46 700 000 BTU/h 

QARADIACION = 31 517 183.6 BTU/h 

QACDNVECCIDN = 15 182 816.4 BTU/h 



Tefs = 87 ºF 

Tg = 525ºF 
Tels= 370 ºF ------. 

Tetp •317 º.:..F ---1-+c;a~QQ(i)'á)QQG;Q 

000000000 
T=439.92°F QQ QQ QQQ Q Q 

.-:JTP:..:.•..:.:.40::..:0~·9:....º..:..F---l-l"l Q 0 Q Q Q Q 0 Ü Ü 
1650 ºF 

T=698°F 

r 
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To• 1438.75 

FIG. 53 TEMPERATURA DE LOS GASES DE COMBUSTION Y FLUIDOS DENTRO 
DE TUBOS 

BLANCA l. VAZQUEZ MARTINEZ 
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- Par lo que el calar cedido por los gases de combustión será: 

qCEDIDO GASES = 15 182 815 .4 BTU/h = Ge cpg "T 

15 182 816.4 BTU/h = 53 725.56 lb/h x cpg x (1650 - T) 

cpg = (4.0 x 10-5 x T + 0.25196) x 0.99191 (BTU/LBªF) 

Cuya solución P.s i tP.ratl •m, obteniendo la temperatura de los gases 

de combustión al salir de los tubos de nuperf icie extendida del fluído de -

proceso. 

T = 805 CIF 

- Para encontrar la temperatura inte:rmedia d.e los gases de combustión 

al salir dél banco de tubos desnudos y de entrada al banco de tubos de su-

perficie extendida, supondremos que ae absorbe el 25% del total de convec­

ción para el fluí do de procesa, por lo que : 

Tgai= TGRR - 0,25 (TGRR - T) 

Tgai= 1650ºF - 0.25 (1650 ºF - 805 ºF) 

Tgsi= 1438. 75 ºF 

- El calor absorbido por el fluído de servicio será: 

QASERIJICIO = 4 830 000 8TU/h =QCEDIDO = GC x cpg x T 
GASES 

4830 000 BTU/h = 63 725.56 lb/h x cpg x (805 - T) 

En este.caso es similar al anterior, por la que después de varias - -

iteraciones obtenemos: 

·-La temperatura en el puente se calcula por medlo de la siguiente 

fórmula: 

T = TE + 'QA fluido de proceso en convección 
, p 
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T _ 317oF 15 182 816.4 BTU/h 
P - + 181 278 lu/h x o.511 s'rD/lb ºF 

T = 480.9 ºF p 

- Di ff!rtmcia de temperaturas ¡;?n el pasc1 df! radiación a convección. 

6 CI .C.T1= 11 9.1 F 

- Temperatura de los gase9 da combustión a la salida del banco de tubos 

desnudos.- La cual ya fu6 cal.culada anteriormente. 

Tgai = 1438.75 ºF 

- Ternpf."lratura del fluido en el paso del banco de tubos desnudos al.de 

aupsrficia extendida. 

Teip 480.9 ºF - D.25 (480.9 ºF - 317 ªF) 

Teip = 439.92 ºF 

- Diferencia de temperaturas entre las gases de combustión yel fluí.do 

en el paso de tubos desnuuos y tubos aletadas. 

AT2 = Tgsi - Teip 

.t.T2 = 1438.75 ºF - 439.92 ªF 

- Di.ferencia·media logarítmica en el banco de tubos de superficie desnuda. 

(LMTD) CE= .AT1 - .AT2 

. in AT 
1 
~ 

1169.1 ªF ~ 998.83 ºF 
in 1169.1 ªF 

998.83 ªF' 
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(LMTD) CE = 1081.73 ªF 

- Par1:1 la sacclán de t;ubmi de supsrficlt1 t~xtandida (fluído de proceso) 

.6.T1 = 805 ªF - 317 ªf 

.6. T, = 488 ªF 

- Lo diferencia media lagarí tmica en cü banca de tubos de superficie 

extendida, para el fluída de proceso Cls: 

(LMTD)c= AT2 -AT, 

in AT2 
AT3 

(LMTD)c= (998.83 - 488) ªF 

ln 998.83 ºF 
1i88 6 F 

(LMTD)c= 713.18 ºF 

- Para el fluida de servicio se tiene: 

Tgs = 525ºF 

Tss = 370 ºF 

Tes = 87 ºF 

o Tgsis = TGS = 805 F 

AT1 = Tgsis - TSS 

AT1 = 805 ºF - 370 ºF 

o AT1 = 435 F 

AT3 = Tgs - TES 

A r3 = 525 ºF - 87ºF 

. AT3 = 438 ºF 
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- Lu tnmpf!ratura media lagarí tmica para nl fluida de ser11icio será: 

438ºF 

(LMTD) = 436.50 ºF 
s 

Se realizaron primero los cálculos correspondientes al fluido de prace-

so y en seguida las correspondientes al fluídl1 de sr?rvicio, can objeto de --

hacerlo más claro. 

b.'13) Temperatura promedio de la película del gas en el banca cansi 

derado. (Tubos escudo-Proceso) 

a) Temperatura promedio de la 

Tpfe= Te + Ta 
2.0 

pared del tuba. 

Teip + Tp 
2.0 

439.92 ºF + 480.9 ªF 
Tpfe= 2.o 
Tpfe= 460.41 ºF 

TPC = T f + 1ooºF P e 

TPC = 460.41 ºF + 100 ºF 

TPC = 560.41 ºF 

b) Temperatura promedia de las gases de combustión; 

Tgm= Tpfe + (LMTD)CE 

T = 460.41 ºF + 1081.73 ºF 
gil' 

T = 1 542.14 ªF gm 
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r.;) Temperatura promedia de película. 

Tfo = Tpfe + (LMTD)CE / 2.0 

Tfo = 460.41 ºF + (1081.73ªF) /2.0 

Tfo = 1 001.27 ºF 

b. 14) Coeficiente de convnccián por fur.ra de tubos. 

hCTE 1.6 G;J 1/3 (Tfo + 460) O• 3 

DEX 1/3 

hCTE = 1.6 (0.2 lb/seg pie2) 113 
(1 001.27 ªF + 460) o.3 

(6.625 pulg ) 1¡3 

hGTE = 4.434 BTLI/h pie 2 ªF 

b.15) Area de tubo liso • 

. A1.T = XTUB x LTC x ALI 

A1T = 10 x 17.74 pies x 1.734 pies 2 /pie 

A1T = 307.61 pies2 

b.16) Coeficiente de transferencia de calor por radiación. 

De la Figura 48 can Tgm = 1 542 .14 ªF y TPC = 560. 41 ªF 

hr = 3 .04. BTU/h pie 2 ºF 

b.17) Coeficiente de radiación debido a las paredes del refractario 

Figura 49. 

h . = 10.74 BTU/h pie 2 ºF cw 

b.18) Corrección por radiación. 

- Distancia vertical entre hileras o CEillas. 

S 1 t = sen C)(. x CCTUBC 

s•t =sen 60° x 1 pie 

S 1t = 0.866 pies 
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- SE! calcula el área de r1'frnct1:1rio aff!cti va. 

A ~ 5'i X LT X 2.0 
w 

A~t 0.8ó6 p~es >: 17.711 plf!s x 2.0 

A~t )11. 72 pies 2 

- Factor qur. torrm rm .-::uenta la rndiacilÍn de las ·paredm;. 

B= hcw -------

B= 10. 71• BTU/11 pio 2 ªF 

X 
A w 

(4.434 + 3.04 + 10.74) BTU/h pie 2 ªr 

B= 0.0589 

x 30. 72 pies 2 

307.61 pies 2 

b.19) Coeficiente de película equivalente de transferencia de calar. 

hce'" ( 1 + 8) x (hCTE + hr) 

h = (1 + 0.0589) x (4.434 + 3.04) BTU/h pie2 ªF 
ce 

h :: 7. 91 BTIJ/h pie 2 ªF 
ce 

b.20) Coeficiente total de transferencia de calor. 

hce x hi 
hce + hi 

7.91 BTU/h pie 2 ºF x 92.00 BTU/h pie 2 ªF 

( 7.91 + 92.00) BTU/h pie 2 ºF 

ULTD~ 7.284 BTU/h pie 2 ºF 

- Considerando el ensuciamiento del tubn. 

UTD= -1-------
- +FP 
ULTD 

uro= -----------1"--~--------~ 
1 

+ 0.0005 h pie 2 ºF/BTU 
7.284 B.TU/h pie2 ªF 
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uro= 7.25? BTU/h pie2 ºF 

- Area de tranoferencia de la sección de tubos eocudo. C.Onsiderando 2 -

hileras de tubos desnudns. 

As = 2 x 307 .612 pies 2 

As = 615.224 pies 2 

- Calor absorbido por el fluído de proceso en la sección de tubos escudo. 

qTUB - UTD x A't x NHILTD x (LMTD) CE 
· DES 

qTUB = 7.25? BTU/h pie 2 ºF x 615.224 pies 2 x 1081.?3 ºF 
DES 

qTUB = 4 829 578.9 BTU/h 
DES 

b. 21) Evaluación de la sección de superficie extendida (proceso). 

A continuación solo se darán los resultados obtenidos por tratarse 

de una secuencia similar a la anterior. 

- Temperatura promedio del fluído en el banco de tubos de superficie e!S_ 

tendida. o Tpf"' 378.46 F 

- Temperatura promedio de la pared del tubo. 

TPC = 478.46 ºF 

- Temperatura promedio de los gases de c0mbustián. 

Tgrn= 1 091.64 ºF 

- Temperatura pramedio de pelic~la. 

o T fo= ?35 .05 F 
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- Coeficiente de convacción por fuero de lubos. 

hCAE = 2.781 BTU/h pie 2 ªF 

- Corrt?r;clón del cm?ficiente pa-r la eficlencis de absorción tle la aleta. 

l'i = 175 BRU/h pie 2 (ºF /pulg) = 14 .6 BTU/h ple 2 <ºF /pie) 

ALTAL= 1 pulg. = 0.083 pies 

ESAL:= D.05 pulg'. = 0.004167 pies 

FACTOR= 0.794 

- Area de tuba lisa. 

A1T = 307.61 ples 2 

- Area de tubc de superficie extendida (aletada) 

Af= 3541.3 pies 2 

- Coeficiente de transferencia de calor por radiación (Figura 48). 

hr= 1.98 BTU/h pies2 ºF 

- Coeficiente de radiación debido a las paredes del ref'rac·t;ario (Figura 49) 

hcw = 8 .2 BTU/h ple 2 ºF 

- Eficle11cía de aleta (Figura 46). 

E = D.84 

- Coeficiente de película corregido. 

hf = 26.89 BTU/h piez ºF 

- Factor que toma, en cuenta la radiación de las paredes. 

8 = D.022 

- Coeficiente de película equivalente de transferencia de calar. 

hce= 29.505 BTU/h pie2 ºF 

- Coeficiente total de transferencia de calor. 

ULTA= 22.34 BTU/h pie2 ºF 
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- Cansiderandu el ensuciamiento del tubo. 

o UTA = 22 .0'33 8TU/h pie?. F 

- Calor absorbido en radiación más calnr absorbido on tubos escudo. 

qABS = 36 346 762. 5 BTU/h 
RAD + TDES 

- Pur lo que el calor que deberá absorber el banco dll tubos de supP.rfi-

r.ie extendida es: 

qABS 10 353 237.5 BTU/h 
TA 

- Area de tubos aletadas. 

ATA = 657.086 pies2 

- Par lo que el número de hileras de tubos de superficie·extendide nec!!_ 

earias será : 

NHTA = 2 hileras de tubos aletadas. 

b.2 ) Evaluación de la sección de superficie extendida (fluído de serv,!_ 

cio-butenos). 

- Temperatur8 promedio del fluído de servicio en el banco de tubos de 

superficie extendida. 

T f = 228 .5 ºF p s ' 

- Temperatura promedio de la pared del tubo. 

TPC = 328.5 ºF s 

- Temperatura promedio de los gases de combustión. 

Tgms= 665 ºF 

- Temperatura promedio de película. 

Tfos = 446.75 ºF 
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- Cneficiente de canvr.ccifin por fuera do tubos alotadas. 

bCAEs = 2.574 BTU/h pie2 ºF 

- Corrección del .::nr.ficiente p!Jr la eficiencia de absorción de la aleta. 

Vi = 17.:?· BTU/h pie 2 CªF/pulg) ~ 14.417 BTU/h pie2 <ºF/pie) 

ALTAL= 1 pulg. ~ D.083 pies 

ESAL= íl.05 pulg. = 0.004167 pies 

F.:ICTOR" 0.768 

- Area de tubo liso. 

A1T = 307.61 pies2 

- Area de tubo de superficie extendida (aletada) 

Af = 3 541.3 pies 2 

- Coeficiente de radiación (Figura 48). 

hr= 0.98 BTU/h piea2 ªF 

- Coeficiente de radiación debido a las paredes del refractario (Figura 

49). 

hcw = 5.1 BTU/h pie 2 ºF 

- Eficiencia de aleta (Figura 46). 

E"= 0.851 

- Coeficiente de pel!cula corregido. 

hf'= 2'/. '791 BTU/h pie 2 o F 

- Factor que toma en cuenta la radiación de las paredes. 

B= D.015 

- Coeficlente de p1:lícula equivalent.e de transferencia de calor. 

hcei "' 29.203. BTU/h pie2 ºF 
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- Coeficiente total de transferencia de calor. 

ULTA= 19.779 BTU/h pie2 ªF 

- Considerando el ensuciamiento del tubo. 

UTA= 19.395 BTU/h pie~ ªF 

- El calor' requerida por absorber es: 

QA5 = 4 830 000 BTU/h 

- Area de tubos aletadas. 

ATAS = 570. 523 piesz 

- !\Umero de hileras de tubos de superficie extendida. 

l\IHTAS = 2 hileras de tubas aletadas. 

19) Cálculo para la determinación de la caída de presión. 

Para la determinación de la caída de presión del-fluído dentro del ser­

pentín del horno, se requiere la determinación del diámetro de los cabezales 

siguientes: 

- Cabezal de entrada del fluído de proceso. 

- Cabezal recolector en convecci6n. 

- Cabezal de alimentación a la sección de radiación. 

- Cabezal recolector de salida del fluído de proceso. 

La determinación de los cabezales, solo se requiere para el fluído de -

vapor de ague, va que en el casa de los butenos, sólo presenta dos pasos, -

con dos hileras de tubos en convección; lo que hace ineceaario la instala-­

cián de cabezales recolectores vio distribuidores. 

Las velocidades rer.:omendadaa para el vapor de agua eobrecalentado son -

las siguientes : 
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lialacidad recomendada (pie/seg) 

Vapor sabrec81entedo Max. 250 

Min. 180 

Para el cÁlcula del diámetro de la tubería, se utilizará la fórmula -­

!>iguiEmte : 

/ X V 

ºe Diámetro calculada (pulg) 

wt Flujo (lb/h) 

! Densidad promedio (lb/pie') 

V Velocidad recomendada (pie/seg) 

19.1) Determinación del diámetro de los cabezales. 

- Cabezal de entrada del fluído de proceso 

Flujo de diseño ••••••••••••••••••••••• 181 278 lb/h 

.Flujo de operación •••••••••••••••••••• 163 150 lb/h 

Densidad •••••••••••••••••••••••••••••• 0.1429 lb/pi' 

Co11 v= 200 pie/seg. .. • • .. • • • • • .. • • .. .. De = 17. 97 pulg. 

Con V= 180 pies/sag... • • • • • • • • .. • • • • • • De = 18. 9399 pulg. 

DN = 20 pulq. Ced 40 

DI = 18.814 pulg. 

DE = 20 pulg. 

- Cabezal recolectar en convección·. 

Flujo da diseño ••••••••••••••••••••••• 181 278 lb/h 

Flujo de operación .................... 163 150 lb/h 
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Densidad •••••••••••••••••••••••••••••• 0.1149 lb/pie' 

Con v = 200 pin/st~g.... • • • • • • • • • • • • • • • • Dc = 20 .038 pulg 

Con v = 180 pie/seg. . • • • • • • • • • • • • • • • • • • DC = 21.122 pulg 

DN = 24 pulg. Ceci 40 

DI =·22.626 pulg. 

DE "" 24 pulg. 

- Se consideran das salidas en el cabezal recolectar de convección, los 

cualr.s tendrán un diámetro de: 

Con v= 200 pie/seg •••••••••••••••••••• Dc = 12.705 pulg 

Can v ~ 180 pie/seg.... • • • • • • • • .. • • • • • • OC = 14. 935 pulg 

DN = 16 pulg. Ced. 40 

DI = 15 pulg. 

DE = 16 pulg. 

- Cabezal de alimentaci6n a la sección de radiación. 

El cabezal de alimentación a radiación será del mismo diámetro que el -

cabezal de salida de convección por mantenerse aproximadamente a la misma 

temperatura v presión. 

- Cabezal recolector de salida del fluído de proceso. 

Flujo de diseño ••••••••••••••••••••••• 181 278 lb/h 

Flujo de operación •••••••••••••••••••• 163 150 lb/h 

Densidad...... • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • O. 055 

Con v= 200 pies/seg ••••••••••••••••••• 28.962 pulg. 

Can v= 180 pies/seg ••••••••••••••••••• 30.529 pulg. 

DN = 30 pulg Ged. 30 

DI = 28.75 pulg 

DE = 30 pulg. 
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19.2) Determinación de la longitud equivalente. 

a) Longitud equivalente para accesorias 

a.1) Cabezal principal de entrada a convección "T''. 

Dal ap{mdice "A" - 30 del Crane considerando el caso para rooales. 

L 
0 = 60 

DI20 =.18.814 pulg. 

L = 60 x 18,814 pulg 

12~ 
pie 

L = 94.07 pies 

a.2) Salida del cabezal de conv?.cción y entrada al serpentín de ra­

diación. Dal apéndice "A" - 26 del Crane (apéndice 8.1). 

Ksalida = 1 •0 

Kentrada = 0•5 

L 
K = 0 ft 

L 1.5 
o= lf.015 

L o= 100 

= 100 

L = 100 (6.065 pies) 
12 

L = 50.542 pies 

a.3) Retornas en 11 U11 

No. de retornos en "U 11 

016 = 6,065 pulg. 
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Del ap1~11dice "A" - 30 dnl Crane 

L 
[) = 50 

L = 50 x 6 .065 pulg x 8 (No. lle rntornas) 

12 pulg 

pio 

L = 202.167 pieo 

a.4) Salida del cabezal recolector de convección. 

K = 1 

DI16 = 15 pulg 

ft = 0.0125 

L 

D 

K 

ft 

l = 80 X 15 pulg 
12 E!:!!3. 

pie 

L = 100 pies 

80 

a.5) Salida del cabezal recolector de radiación 11T". Del apéndice -

"A" - 30 del Crane. 

L -r= 60 

DI30 = 28.75 pulg 

L = 60 28.75 pulg 
X 12 E.!:!!9. 

pie 

L = 143.75 pies 
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a .6) Codos dn 90° 

Considerando dos codos de 90°, uno a la salida del cabezal rn-

colector en canveccii~n y al otro a ls aalida del cabezal repa!_ 

tidor de radi;:,ción. Del a¡::iéndice "A" - 30 del Crane 

L o"' 30 

DI 16 = 15 pulg 

1'" 
L = 30 x ~pies = 37.5 pies 

L = 37.5 pies x 2 (~b. de sccesarios consideradas) 

L = 75 pies 

s.7) Codo de 90° del serpentín de radiación. 

L = 30 -D-

DI6 = 6.065 pulg 

L = 30 x 6•065 i 1rP es 

L = 15.162 pins 

a.8) Entradas 

15.162 pies 

Al cabezal recolector de convección 

K = 0.23 

Del Crane "A" -31 (Apéndice B. 2) 

L/D =- 20 

DI24 = 22.626 pulg 

L = 20 X 
22.626 pulg 

12 pulg 
pie 

L = 37.71 pies 



- Crossover 

L/D = 20 

DI24 ~ 22.626 pulg 

L = 20 X 22.626 
-W- pies 

L = 37.71 pies 
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- Cabezol recolector de radiación. 

L/D = 21 

DI 30 = 28.75 pulg 

L = 21 X 28.75 i _1_2_ pes 

L = 50.3125 pies 

LT= 125.7325 pies 

LT (ACCESORIOS) = 806.45 pies 

b) Longitud de tramo recta 

b.1) Sección de convección para el fluido de procesa (vapor de agua). 

L = (17.74 + 2 saliente para soldadura) pies x 4 hileras de tubos 

L = ?B.96 pies 

b.2) Tubos de la sección de radiación. 

L =(29.2 pies) x 6 hileras de tubos 

L = 175 .2 pies 

LT = (TRAMO RECTO) = 254.16 pies 

19.3) cálculo de la calda de presión. 

Debido a que se tiene un diámetro diferente para cada segmento, no 

es conveniente usar la ecuación del punto IV.3.3.2, va que ae requeriría 

la presión de entrada v salida para cada segemento, la cual desconocemos. 
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Para el cf1lculn rh~ la caídri tle p:r-r?Si(m sr. utiliiará la siguiente fórmula: 

AP = 0.47 ( DI + 3 •6 ) x 

DI6 

Gn 2 X L 

/ 

b.P : G'1Ítla dn presión (lb/pulg 2 ) 

!)J: Dlá111P.Lrn intarno de lá tuberia (pulg) 

li'n: ·Jr.lc1: idad Lin fl uja (1 b/seg) 

L Longitud equivalente de la tubería (pies) 

/ Densidad promedio del fluício (lb/pie J ) 

- PBra el cálculo de caída de presión se rEalizó de acue~do a la --

Figura 54 par tramos. 

TRAMO 1 - 2 

DI = 18.814 pulg 

Gn = 45.32 lb/seg op 

Gndisñea = 50.355 lb/seg 

/ = O .1458 lb/pie 3 

AP = 0.3349 psi op 

.6.Pdis = 0.4135 psi 

L = 94.07 pies + 6 pies de tramo recta 100.07 pies 

TRAMO 2 - .3 

- Entrada al serpentín de convección. 

fí = 0.23 

L/D = 15 

L = 7.6 pies 

0!6 = 6.065 pulg 

Gn = 4.532 lb/seg op 

Gndis = 5.0355 lb/seg 

/ = O. 1458 lb/pie 3 

AP = D.097 psi op 

APdis= 0.024 psi 
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- Serpentín de Convección 

L = 78.96 pies + 3 retornos x 25.27 pies = 154.77 pies 

i1n = 4.5320 lb/seg ap 

[h¡dis = 5.0355 lb/seg 6.P = 2.3433 psi. 
op 

DI6 = 6.065 pulg. 6.Pdis = 2.893 psi 

/ = D.1238 lb/pie J 

TRAMO DE 3-4 

- Entrada al serpentín recolectar de convección. 

K = 1 

L/D = 67 

L = 33.863 pies 

DI6 = 6 .605 pulg 

[h¡op = 4.532 lb/seg 

[h¡dis = 5.0355 lb/seg 

/ = o .1076 lb/pie J 

6.P0 P = 0.59 psi 

l:::..Pdis = 0.7283 psi 

A través del cabezal recolectar de convección al distribuidor de --

radiación. 

K = 0.23 

DI 24 =22.626 pulg 

L/D = 20 

L = 37.71 pies (entrada) + 5 pies (tramo recto) = 42.71 pies 

[fil = 45.32 lb/seg ap 

[h¡dis = 50.355 lb/seg 

/ = o .1076 lb/pie' 

6.P = 0.0749 psi op 

6.Pdis = 0.0927 psi 
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- Par la9 codas y entrada al cabezal distribuidor de radlnción. 

K = 0.23 (entrada) 

DI 16 = 15 pu.lg 

L/D = 19 

L = 23.75 pies (entrada)+ 37.5 x 2 codtm = 98.75 pies 

Gn = 22.66 lb/seg ap 

Gn dis = 25.178 lb/seg 

/ = o .1076 lb/pie) 

~P = 0.3617 psi ap 

~Pdls = 0.4465 psi 

- Del cabezal distribuidor de radiación a la entrada del serpentín 

de radiación. 

K = 0.23 

DI24 = 22.626 pulg 

L/D = 20 

L = 3?.71 pies + 5 pies de tramo recto = 42.71 pies 

Bn
0

p = 45.32 lb/seg 

Bnd. = 50.355 lb/seg 
l.S 

/ = 0.1076 lb/pie 3 

TRAMO DE 4 - 5 

DI6 = 6.065 pulg 

~p = D.0749 pai ap 

~pdis= 0.0925 psi 

L = 175.2 pies (trama recto) + 25.27 pies x 5 (retornos en 11U11 ) 

L = 301.55 pies 

Gn = 4.532 lb/seg op 

Gnd. = 5.0355 lb/seg 
l.S 

/ = 0.06057 lb/pie 3 

..6.P ~ 9.3325 psi op 

..6.Pdis = 11.5213psi 
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- S:11idc, dr?l snrprmtín dn mdiacllÍn. 

DI6 = G.1165 pulg 

LíD = 67 

l. = .33 .86:5 pil?C 

~" = 4.532 lb/seg cp 

Gndis = 5.0355 lb/seg 

_/ == 0.04212 lb/pie 3 

TRAMO DE 5 - 6 

K = 0.23 

DI30 = 28.75 pulg 

LID = 22 

.6. P dis 1.860 psi 

L = 52.71 ples (entrada a la tubería de transportación) + 30 pies de 

tramo recto 

L == 82.71 pies 

Gn
0

P = 45.32 lb/seg 

Emdis = 50.35~ lb/seg 

./ == O .042123 lb/pie) 

A p = 0 • 1086 psi 
,J.J. ap 

/::.. Pd. = 0.13405 psi 
lS 

Los resultados de la caída de presión para el vapor de agua se pue-

den resumir en la siguiente tahla. 
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CONCEPTO / TRAMO 1-2 2-3 3-4 4-5 5-6 

P en el Opr.ración D.331!'3 2.4403 1.1015 10.8395 0.1086 

t. rama Diseña 0.4135 2.917 1.36 13.3813 0.13405 

Operacléin 0.33119 2.7752 3.8767 14.7162 1!1.8248 
P puntn 
considerada Disr.ño 0.4135 . 3 .3305 4.6905 18.0718 18.206 

Cuvns rr.sultados complr.n perfectamente con la caída de presión per-

mitida máxima de 30 psi. 

Para la caída de presión de las Butenas 110 es necesario dirr.enslonar 

cabezales por· tratarse de das pasas. La caída de presión se calcula en --

forma sim.ilar dando coma resultada: 

L = 25. 27 pi ex x 9 (retornos en 11U11 ) + 17. 711 pies x 10 (longitud de tramo 

recto) + 15.1625 x 4 (codos de 90°) 

L = 465.48 pies 

DI6 = 6.065 pulg 

Gn = 5.25 lb/seg np 

Gnd. = 5.25 lb/seg 
l.S 

P = 3.43 psi 

J = 0.3415 lb/pie' 

20) Dimensionamiento de la chimenea del horno. 

Considerando una chimenea con tiro natural, por las razones expues-

tas anteriormente, tenernos que el diámetro de la chimenea correspondiente 

al gasto másica de las gases de combustión de: 

es de: 

GC = 63 725.56 lb/h 

ºcH: 5.45 pies (65.4 pulg.) 

(Figura 50) 
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Para la detr.rrrinacián de la EJltura de la chimenea sr. requiere la --

temperatura de los gAsns tJe combusti611 a la rmtrnda de la cllimenea (T = gsc 

S25°F), &uponiendn la tornperatura de los gas!'!s a la salida de la chimrmea 

(igscs ·-= 425°F >, con lo curil obtenernos rjn la Figura 51 la altura correspO!:!_ 

dirmte de: 

HCH = 31 pies 

La cual despuis de varias iteraciones obtenemos la altura correcta, 

con su correspondiente temperatura de salida de las gases de combustión de 

L:i chimenea de: 

HCH = 88 pies 

Por otra parte la altura de la chimenea debe de cumplir con la est!_ 

pulado con las Normas de cada entidad, en este csso México, acerca de la -

eliminación de contaminantes al ambiente. En México la altura mínima per-

mitida para la chimenea de un horno de las características del nuestro es 

de 10S pies. Debido a lo CLtsl se tomará como 1 a altura de la chimenea de: 

HCH 105 pies 

Corrigiendo la terr.peratura de salida de los gases de combustión de 

la chimenea. 

T = 415 ºF gscs 

Para obtener el tiro proporcionado par la chimenea, obtenemos la -­

ternoeratura madia de los gases de combustión dentro de la chimenea. 

TCHP = 
2 

T + gscs 
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525 ºF + 415 ºF 

2 

De acuerdo a la Figura 52 el tiro de la ,::himenrm será: 

Pt = D.62 pulg de aqúa 

21) Selección de quemadores. 

La selección de quemadores se basa en la experiencia obtenida con -

otros hornos, además de considerar los puntos siguientes: 

- Tipo de Uro utilizado en el horno 
A 

-.Combustible utilizado 

- Posición de quemador 

.Determinará el tipo de flama necesaria (angosta, larga, plana etc.) 

Los quemadores camunmente utilizados en la Industria son de la Can­

pañía JDHN ZINK que dependen de los puntos anteriores. Se seleccioné el -

tipo, 

VPD - 18 

Cuyas características san: 

1) Corrección delcontrol de combustión 

2) Pesa ligero 

3) M3xima liberación de calar con disminución de tira mínima 

4) Flama corta 

5) Distribución completa de calor en el horno 

6) Las dimensiones del quemador son: 

- Diámetro Interno 

- Diámetro Externo 

Diq = 18 pulg 

DEq = 20.5 pulg 
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La posición de los qut;madores será P.n el piso y su número dependerá 

di:? la separaciém mínlma requerida entre quemador y qu¡¡madnr (para evitar --

mezclas de flamas) que e<.1 de O. 7 pil;s y del diámetro de la cámara de radia 

cián. 

Por lo que el rnímero dn quemadores será: 

r,10. de quemadores = DIAM 

Dil\M: Diámetro de la cámara de radiación (pl8s) 

DEq Diámetro externa del quemador (pies) 

E Diámetro entre quemador y quemador (pies) 
q 

flla, de quemadores 20.7 pies 
1.7083 pies + 0.7 piE?s 

flla, de quemadores 8 

Separación real entre quemadores = 0.88 piea 

Caída de presión del aire en el quemador (diseña)=0.24 pulg. 
de agua 

Calor liberado par quemador a las condiciones de diseñe = 

7.45 MMBTUíh 



A p E N D I e E n D " 

HOJA DE DATOS DE PROCESOS PARA EL HORNO 

,, 
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UNAM HOJA DE DATOS DE 
ENEP ZARAGOZA HORNOS 

·~uri. ;e PEM[X PROVfClO 
PLAlúll SEr:GIUN DE OXODESH !DROGEl~11r.ION D[ OUTEl~m; Hü.lA 1 llF: 2 
: rir·u1 -?nr.mru No de' Ll1JIDADEll UNO 

, C1..1-lllE DEL EQlHPO No. l:lll - 31 1 
DESCRIPCWN SllBHECllLENTAODR ( 1 ) 
CARíiA lERMll:/1 TOTllL MMOHJ/t1 51. 53 TIPO ( 2 ) 

:::>tt.;t;lUI~ ULL HUKi'JU RAülACilJI CUNVF.CGH l\J 
'1UOII(;JU !:iUB.llAP. SOS BUTE 
Cl\LUt1 /~BGCif~nlDLI (MMiflll/h) 46.7 i •• 83 

1P1 ITOíl \11\PllR R1Jl>1'1n<: 
RP<:n 11 F-n •Ji:- --- ---.. 
l "'" 

"-, 1c;n ~'1 -nr .. OF (LON RESPECTO AL AIHE2 0.62 1 l:ll. > 
"" " t:n "'1 PESO MOLECULAR 11:l.02 55.23 o .. 
tHL.1Ut1 OE CARl1CTERIZAGION "K" ;; .. --- ----.. 11:.l'u"l:.l'IH 1 Uí•N ~ Wt J ,;·¡¡ tJ/ : e ocr.i:;¡nru n"in 511 3() .. 

o o 
t'll:''-m ""º"r1¡:-Tr11 rwt r rn111nn n i:.11 º"" e 
1m;r'.nGIDAD DEL LIOlliílíJ '(co} .. .. --- ---.. .. PORGIErno rn PEGO DEL VAPOR 100.0 100.0 z .. .. PFSO MI 11 i:ru1 /\H DEL VAPOR 11:l.U2 56.21 .. 
ni:-.i"rnnn n•t llAPílR (1 h/nl .,~) [] 1/. ~ 11 1.~. z 

o 
Tl"MPFRATi•<>n (01"\ ¡; AQA "1n 

¡¡ e DQr<=lT()J\I ( nr-~ n) ?11 ?11 
"' oi:-t::n '"'nr<•ti:-Trn ni:-1 1 tn11rnr1 n o o l'.l.noi:- --- ---u --' ,_ .... •n,.,. .. A,._ --· •-•OTMn 60 PF --- ---.. ofltJ r n-~rurn F"N ..... ~· ,,. llllflnR 1nn n 1nn 11 .. 

Pl"~ll ,..,, ""' 11 ilQ ""' llfl['QB 1A 11? i:;~ ?',\ 

"~ --- n•I 11nunR flh/nloJ) u n~3 n ??-. 

f'I r11n flh/h\ 1A1 ''"" 
.,.., .,,,r 

<l<'. ;:;, . 
"" rrnr 11i:;1i:1 11111) íl/11 ·11 nm 

l"l IP/ MnVfM/I lf.lTfl/h n!..,2 l ( ? ) { ? l 

o PBF'i!D~ ( p'll IJ l 1UMDSErBICl.l fll) Arl 

';; ,_...CAJ:OlLOE...f.!E!17S Wlil Mil)( !Mll fJEll1'! f S l!ll '" '"- 1 ' "ln 1;/ 

!!! lfFI nr.TQill!...111.l"rr•a (lh '"rm/n;~) ( 2 ) ( 2 ) 
Q Ml\XIMA TEMPF:Rl\TUR/I Q[L FLUifJO ( llF ) l:l'ltl .HU .. 

( 2 ) l 2 ) .. U J1'.T..-n11 A Mil~IMii f'l:\ l 
a UrJ 1\rTnM l'lf' rnMntn IJF f'llfJ/1".Tn/lll u 1,7 0.60 .. 
z 

ru11Mrnn nF Illfüfü EDfl rm:;n ( 2 ) 1 2 ) o 
¡; 

Fi\I TOH DE ENSUCIAMifNlO Ch ni pZ OF /f:JTUl U.UOU':i 0.001 ¡¡ 
z r1111Pn~rnot n >un•',Tnru Pnu o --- ---u l/FI rtr¡nnn MllY.TMll (nin/nnn) ( 2 ) ( 2 ) 

NOll\S: 

1.- L45 CONDICIONES [SPECIFICl\üi\S SON POR UNIDAD. 

2 .- EtiPECIFICADO POH ültiEf~llDOR 

llln R[ll o 
FECHA l.J/I/B:J 
RFALI70 C#C 
llPROHO G'YD 
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_, 
l.OC11LIZ1IC1Uf> FECHI\ 13/ 1 I U3 
CLAVf:. tlf\ - 31 PUH CMC 
No. DE UN!UAO~S Ulfü APROBU LiVü 

DATllS 0[ ANl1L1SlS DE GAS r;ATUHAL 

COMPONENTES Sif'tllJLIJ % MOL 
--

~u SAT 1\ljlJ1' 1000 nnli ,__ 
METAl~ü CH,_ 92.tlU 

E:fAflJ() :::., H~ 5.50 -· Pt10Pi-lífü C,H- 1.50 ------
l BUTl\NO c"H".,. 0.02 ·-n ¡]LJTANU C H U.01 

__ilLT_BL.:Gtr<U • I~~- 0.07 '--·----
UIUXI[¡J Ut: CAReDNO CD- LI.1 
AZUFRE HnS 20 P(lITT -

·-
TOTl-ll 100.0 
HUMEDAD RELATIVA ---
PESO MOLECULAR 15.19 
PESO <:Sl'EC_IF 1\:0 0.559 

t -----
LllV - 8617 Kca' 1m' 4r, ( %8 3 ,::¡· ll'ni~.L_l_ ----p L.B. 8.B Ka/cm> r 120 nnin J 
T L.tl. 38 !JC (1ü0 OF ) 
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A P E N O I C E " E " 

DESARROLLO OE LAS PRINCIPALES ECUACIONES 

A continuación se presentan las principales ecuaciones en las 

que se basa el método empírico utilizado en el diseño de la sección 

de radiación del horno. 

La deterrr.inación de esta sección consiste en un método iterati 

vo cuyo objetivo es encontrar por medio de un balance térmico el -­

calor absorbido en la sección que dividido entre al área total de -

radiación d5 por resultado el flux real. El Flux obtenido deberá --

coincidir con el tomado inicialmente en el predimensionamiento del 

horno. 

El método se basa en correlaciones que involucran el balance -

de calor entre &1 calor liberado por la camt.rustión y el absorbido -

por el fluít;fo de proceso, considerando la disminución de la radia-

ción dentro de una cámara cerrada con paredes reflectoras. Así los 

gases cali8ntes son considerados un plana radiante c. temperatura --

uni furoii<:i y el ban:::n dP. tubm': un plano frío, existiendo un flujo de 

calor por radiación. 

El cálculo de la transferencia de calor en la sección de ra-

diación se basa e~ la ecuación de Stefan - Boltzmann 

( 1) 

qRr Calor absorbida en la ~ección radiante debido a la 

rBdi~clán (BTU/h) 

Considerando la transferencia de calor entre dos superficies -

reales (la superficie radiante no radia todo su calor a la superfi-
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cie fría pues está también radia además de que se pierde parte de 

calor a las alrededores. 

4 4 Acp F (Tgr - Tpp ) (2) 

Tgr Temperatura de las gases de combustión en radiación °R 

Tpp Temperatura de pared pramedia del tuba ªF 

Aunque la transiel'enaia ü;;; Lli':llcir par radiación es predominante, 

la transferencia de r.alor par convección na puedr. despreciarse ( 5 -

al 10% del calor absorbido por radiación). 

q hRc 
Re 

A (TgR - Tpp) (3) 

gRc = Calor absorbido en radiación par convección (BTU/h) 

hRc = Ceaficiente de calar canvectivo en radiación (BTU/h 

pie 2 ªF) 

La cual puede simplificarse par na ser su contribución muy --

¡¡precieble considerando hRc = 2.0, A= 2 <:>L Acp y F /0.57. Estos -

valores fueran obtenidos experimentalmente en diferentes estudios -
... 

( 26), par la que la transferencia de calor total es: 

ó 

. R 4 qR = O""ot.A.::p ( Tg 

(4) 

- Tpp 4 ) +? o<.Acp F (Tgr - Tpp) (5) 

qR = <r (Tgr4 - Tpp4) + 7.0 (Tgr - Tpp) 
ACiJF 

(6) 

Esta relación sólo es función de la temperatura de los gases -

de .::nrnhustión v lñ temperatura de pared. 

Haciendo un balance de calor: 

(?) 

QPG = Calor de las gases de combustión a la salida de la sec 

ción de radiación (BTU/h) 



QPG 
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(8) 

Para la ecuación del flux promedio, se hace un balance de calor, 

el cual es necesario para la absorción de CAlor en la sección radian 

te. 

Qc= Calor sensible del combustible (BTU/h) amando el área 

efectiva de plano frío la ecuación anterior se puede rearreglar: 

qR. [ 
°'ApcF = 1 + 

Qc 
+ 'Ir, 

L 
(10) 

IJ.Jyo procedimiento para su solución se P.ncuentra en el punto 14 

de la sección IV.3.3.2 de éste trabajo, así como la representación -

gráfica de las ecuaciones 6 (Figura 44) y 8 (Figura 45). 
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