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P R O L O G O 

E l diseño de ho rno s de pirólisis , a pesar de ser un 

campo exp l o rado co n ba s t a nt e am plitud de sd e hace mucho tiempo ( 1, 

10, 1 4 , 18 , 28 ) , co n ti nú a s iendo ob jet o de frecuente s re v isio::es 

4 , 5 , 6 , 7, 1 5 ) en v irtu d de l a importancia qu e ti e n e e l proce­

so e n la ind u s tria petroq n ími c a. 

Aquí e s tudia re mos la posibilidad de me jorar un hor­

n o típi co me d ia nte e l ca mb io de cie rt as condiciones e n la sección -

radi a nt e. Obviamente, la co nveniencia del nue vo diseño es tará re­

fl e j ada dire c tamente en s u c osto. 



C A P I T U L O I 

EL ETILENO EN LA DECADA DE LOS 70'S 

El crec im i ento de l a demanda d e e tilen o h a sido el 

fac t or determinante que ha f ijado l a pr od uc c i ó n de o le fi na s en ca ­

si t odo el mundo (23), pues se h a mantenido co n s tante en 17-18% 

des d e hace 30 años aproximadamente. De co ntinuar es ta situación, -

s e es tima q u e p a ra 1980 la demand a se rá de 60 mi llone s de tonela­

das métri cas. 

1950 1960 1970 1980 

Norte ~ Aftérica 0.61 2.5 7.9 18-21 

Europa Occ. 0.03 o. 7 5. 9 18-20 

Europa Or. 1-1. 3 6 - 8 

J a pón 0.08 3. o 7-9 

Resto Mundo 0.02 . 7- . 8 5-6 

T o T A L o. 6 7 3 . 3 1 8. 7 54-64 

% cree. anual 17. o 18 . 0 12-14 

TABLA 1.- Demanda mundial de etileno, millones 

de tonelad as métrica s . 

Aunque esta situación es factible, probablemente s u 

realización dependa de la solución de mu c~os problemas originados 

entre otras causas, por la incertidumbre ace r ca del t amaño de l as 

futuras plantas de olefinas, e l pap e l de la te c nolo g ía y el efecto 
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sea. 

AÑO 7 5 8 

FIGURA 1. - La longitud de las flechas muestran el 

efecto de esas variables sobre el pre­

cio del etileno ( Ref. 23 ) . 

de la inf lació n en l os cos tos de capi tal. La c uestión a resolver 

es có mo d i rigir el futuro progreso tecnológico y otras mejoras en 

l a productividad contra l os costos de materia prima y la inflación. 

La inflació n ha lle gado a todas partes y lo más - - ­

probable es que lo s co stos e n la industria se mantengan altos en -

toda s la s areas . El alza de c ost os en la materia prima ha podido 

neutcalizar s e un poco, gracias a la come rcialización de los produ.s_ 

tos de la piróli sis ( pr opile n o , butadieno y gasolinas ) . De he-

c ho, la r e lativa e co n o mí a d e l as diferentes car gas deren<le no sólo 

de sus cos t os di r ectos , si n o también del valor asignado a sus 

s ubpr o du c to s . 
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Po r otra parte, el 1rogreso tic ni co juega impor ta~ 

te papel en el mejoramiento de la productividad y en co n sec u e n c i a 

contr a la inflaci ón. En este se n t ido, los pro cesos básicos han -

s u f r ido co n sid er a ble s mejor í as dur a nte l a dicada pasada ( pr inci ­

palme nt e en la sección de piroli s i s de l a planta), l o c u a l se ha 

reflejado ap re ciabl emen t e en los cos to s. Aunque e n los último s -

años se ll ego a pen sa r que mu y poco qu edad b a por hace r, l a verdad 

es que un a c u i d a do sa revisión descubre aún much as fallas. 

A continuación men cio n a mos algunas o p ciones para -

el mej o ramiento de la planta. 

Un proceso ca t al ític o a tempe ra tur as r ed u cidas -

par a h acer mas eficiente el u so del h i dró ge n o d e l a a limentaci ó n. 

Un diseño del hor no para l ograr ti empos d e resi­

den ci a menores a 100 milisegundos . 

Un pro c e s o de sepa ración que no requiera refri g~ 

ra ci ón. 

· Pirolisis a presiones que se rían fijadas por l a 

secció n de separación . 

Control mas eficien te del cale ntamiento de la -

sección rad iante del horno. 

En e s te tr a baj o e ~ tudiar e mo s este último punto. 

El re ac tor de etileno .- Un horno de pirolisis tí­

pico, es un calentador tu b ul a r de fuego directo que co n s ta d e una 

sección - ~adiante y otra de co n vección. 

tub os do n de s e efe 2 tú a n l as re accio ne s 

La primera co nti e n e lo s 

de l a piroli sis y se e n---

c u en t ra encerrada por una caja de material refractario; es ca l e n­

tad a p o r medio d e quemad ores l oca li zados en las paredes, en el --
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s uelo ó e n el techo . 

o l ef in as deseadas . 

Es aquí donde la . mezcla es pirolizada a la s 

La sección de co n vecció n ex trae e l calor n o absor­

bido en la de radia ci ón y co n ello s<' p r ecal ient a la alimentación 

de h i drocarbu r os , el vapo r de pro ceso y ag ua que será alimentada 

a ca l en t ado r es de s er v i c io . Generalmente también suele aprove--

c harse l o anterior para generar vapor de a lta presión. 

Ambas secc i o ne s están rod ea da s po r una es tructura 

de ace r o que so porta al horno y las pla taformas necesarias para 

la re visión periódica de lo s tub os y quemadore s. 

Casi c ualquier mez c la de hidrocarburos puede ser -

pirolizada para producQr o lefina s (30). Generalmente las fraccio 

n es li geras , que tien en lo s mayores co ntenidos de hidrógeno, son 

l o mejor para la producció n de etileno. Mientra s mas pesada sea 

la ca r ga , me n o r será el rendimiento de etileno y ma y or el de otras 

olefi nas Ta blas 2 y 3 ) . 

Antes de 1960, los hornos para producir etileno e­

r a n d iseñad o s co múnmente co n largos tiempos de residencia para -

ca rg as lig eras y severida c es moderadas. A partir de esa fecha -

l os ava n ces en la te c nología de la pir6lisis se han dirigido a -

max i miza r los r endimie nt o s de las olefinas en general, ma s que -

d el e til e n o , med i ante ti e mpos de residencia 

p esadas y mej o re s condicio ne s de se veridad. 

cortos , cargas mas -

El empleo de naftas -

y f racciones mas pesadas como ca rga, en Japón y Euro pa, ha permi­

tid o el es tudio de l a c inética mas a fondo y junto con el adveni­

miento de mejores materiales de co n s tru cci ón han dado origen a los 

modernos h o rno s de pirólisi s . 

En Méxi co se u sa e t a no como carga para producir --

el e til e n o . A continuación describimos una planta típica, as u-

mie ndo que se procesa una ca r ga de es te tipo. 
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Agua para ca ­
lentadores. 

Vapor de proceso . 

-- - -- - ---- SECCION DE 
CONVECCION 

Mezcla reaccionante 
hacia el sistema de ----------- - ------ ------ --­
apagado. 

SECCION DE RADIACION ---------- - - - --

Combustible . 

FIGURA 2. - Dibujo esquematizado de un horno 
de pirólisis . 
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CARGA ETAN" PROPANO n-BUTANO i-BUTANO 

% MOL ENT SAL ENT SAL ENT SAL ENT SAL 

H2 o.o 3 2.7 o.o 13.8 o.o 9.0 o.o 13.1 

CH
4 

o. o 6. 3 o.o 36 . 3 o.o 3 7 . 2 o. o 21. 6 

C2H2 o.o 0.2 o.o 0.3 o.o o. 5 o.o 
C2H4 2.0 33.8 o.o 30. o o. o 2 8. 1 o.o 2. 7 

C2H6 9 5 .2 24.9 0.4 5.0 o.o 6. 2 o.o l. 5 

C3H6 2 . 2 l. o 7.6 o.o 10.8 o.o 12. 8 

C3H8 0.6 o. 2 98.2 4.2 o.o o. 5 o.o 3.0 

i-C4Hl0 

o ºl ---1 2.9 95.+ 30.2 

n-C4Hl0 o.o l. 4 ¡ 9 7. o l. 8 o.o o. 7 

C4H8 o. º1 o. 4 o. o1• l. 2 o.o l. 1 o. o 
l-C

4
H

8 
o. ol o. o 1 o.o o.o o.o 14.0 

1 
C4H6 o. oj o.o o.o o. 8 o.o 
es+ 0,0 o. 5 o.o l. 6 o. 1 3. 6 o.o 0.4 

T o T 100.0 100.0 100.0 100.0 

TABLA 2 . - Rendimiento típico para hidrocarburos lig. 

Te c n o logía clásica.- Aunque hay diferencias signi 

f i ca tivas en la te c n o logía de la pirólisis y la del sitema de apa­

gado, el arreglo del resto del equipo es en general muy similar -

(29). En la figura 3 se muestra una descripción simplificada del 

pro c eso de obtención de etileno. 

La alimentación, junto con el vapor de dilución, 

e s pre c alentada e n la sección de convección del horno antes de ser 

e le vad a a la s t e mperaturas de pirólisis en la sección radiante. 
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CARACTERISTICAS NAFTA GAS-OIL RESIDUO 

s. Gr., ºAPI 6 7 . o 38.6 30.0 

s . Gr. , 60 / 60 ºF o. 713 0.832 0 . 876 

Rango eb . , º F 90-340 450-620 570-1000 

Hidrógeno, % peso 15.2 1 3 .7 13.0 

Aromáticos, % peso 7.0 24.0 28.0 

RENDIMIENT0 2 % PE SO B. S A.S. B. S. A.S. B. S. A. S . 

CH 
4 

1 o. 3 15. o 8.0 13 . 7 6 . 6 9.4 

C2H4 25.8 31. 3 19. 5 26.0 19. 4 23 . 0 

C2H6 3.3 3 .4 3. 3 3 . 0 2. 8 3 . 0 

C 3H6 16 . 0 12 . 1 14 . 0 9 . 0 13. 9 13. 7 

C4H6 4. 5 4 .2 4.5 4.2 5 . 0 6.3 

C4H8 7.9 2. 8 6.4 2.0 7 . 0 4. 9 

BTX 10.0 1 3 . 0 1 o. 7 1 2.6; 

es ( BTX -t) 17. o 9.0 10.0 8.0 
18 .9 16.9 

no 

Aceite Combust. 3.0 6 . o 21. 8 19. o 25.0 21. o 

H2,C2H2,C3H4,C3H8 2.2 3.2 l. 8 2. 5 1. 4 l. 8 

T o T A L 100.0 100.0 100 . 0 

B . S. Baja Severidad. 

A. S. Alta Severidad. 

La Severida·:'. es una función que mide el rigor de las condiciones 

bajo las cuales se lleva a cabo la pirólisis. 

TABLA 3. - Rendimientos típi cos para algunas 

fracciones líq u idas. 

La mezcla pirolizada que aba ndona el horno es en­

friada ( por contacto directo ó indirecto ) y el ca lor removido 

puede us~rse para producir vapor de alta presión . Los gases en -
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friados pasan entonces al pref~accionador donde se enfrían aún -

ma s y al mi sm o tiempo se les remueven lo s aceites que llevan como 

impurezas. La mezcla que abandona el prefra cc ionador es termina-

da de enfriar para condensar el vapor y las gasolinas . En este -

momento el gas s ubstancialmente a presión atmosfér i ca es comprimi 

do y despojado de las impurezas que aú ~ pueda tener. 

Después, el gas se seca ( genera lment e en lechos -

de alúmina ) y se envía a la sección de separación . El arreglo -

mas común empieza con la etapa de demetani zación , la c u al remu e ­

ve hidrógeno y met an~ . 

Los fondos del demetanizador pasan al deetanizador 

el cual produce una cor riente ie etano - etileno que contiene prác-

ti ca ment e todo el aceti l eno producido. Muy a menudo, este es hi-

droge n ado a etileno y etano por hidrogenación selectiva usando 

un ~ atalizador de paladio. Hidrógeno de alta pureza re cobrad o en 

el demetaniza~or es empleado para estos fines. Habiendo reducido 

el acetileno al nivel requerido, la corriente etano-etileno se en­

vía al fraccionador de etileno, obteniéndose por el domo el pro­

ducto con la pureza deseada y por el fondo etano, el cual se recir 

cula a los hornos para pirolizarlo nuevamente ( o bien se usa como 

combus tible). 

Los fondos del deetanizador y el conden sa do del -­

sis tema de comp resión son enviados 2 1 depropanizador el cual pro­

duce una corriente ri ca en propileno. Esta, después de ser hidro­

genada para reducir la concentración de metil-acetileno y propadi~ 

no, está disponible para venderse como propileno de grado químico 

o como propileno para polimerizació n, si es que se trata especial­

mente. 
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La corriente de fondos del depropanizador es debut~ 

nizada para obtener una mezcla de c
4

•s ri ca en 1,3-butadieno por -

domo y una corriente de fondos que, junto con la gasolina de la Pi 
rólisis separa da en el prefaccionador, provee un material con alto 

grado de octanaje y contenido de benceno, tolueno y xile no. Gene-

ralmente es tratada para ob~ener gasolinas y, a menudo, para extra 

er los aromáticos. 

Una información mas completa acerca de los diferen­

te s procesos que existen actualmente puede encontrarse en las refe 

rencias 11, 29, 30 ). 

Qué optimizar.- Para llevar a cabo una optimiza -

ción, uno ne cesi ta algún tip o de de scripción de la planta en form a 

de una función objetivo, tal como producción, ganancia, costos, ren 

tabilidad, la cual es optimizada en términos de un cierto número -

de variables independientes. La selección de la función objetivo 

depende de la orientación y la importancia del trabajo que se haga. 

Las refer e ncias ( 4, 9, 11 ) nos dan buen ejemplo de esto. La -

que escogeremos en este trabajoserá: el costo de producción del -­

etileno. 

Obtener un esquema de optimización para una planta 

completa, implica simular los hornos de pirólisis, el tren de des­

tila c ión, el sistema de compresión y la sección de refrigeración. 

El método de op·timización presentado en 2 7 ) permite la sepa-

ración del horno del resto de la planta y maneja esta parte como -

un conjunto de restricciones movibles, l o cual hace utilizable un 

modelo aislado del horno . 

Por lo anterior y considerando que el propósito de 

e s te trabaj o es meramente ilustrativo, usaremos para la optimiza ­

ción sólo el modelo del horno. La referencia 22 ) contiene in-

formación bibliográfica sobre optimización de horno s de piróli s is 

que incluye a 13, 21 ) . 



C A P I T U L O I I 

MODELO DE LA FUNCION OBJETIVO 

Plantearemos nuestro problema de la siguiente ma-

nera: 

Su p o n ie ndo que se quiere s onstruir una planta de etileno de 

c ierta capac idad, hállense cuántos hornos so n ne cesa ri os y c uáles 

~e~en ser s us c ara c terísticas de di seño , de tal modo que el costo 

de produ cc ión sea mínimo. 

Asumiend o que todo s lo s horno s tendrán el mismo 

d ise ño, di cho cos to podría calcular se así: 

CPA = CT/PT 

en donde: 

PT n·PA 

CT ijJ ( n, CA ) 

De sa fortunadamente, e s ta Gltima f~nción no es muy -

conocida y tendremos que hacer la siguiente simplificación: 

CT = n·CA 

De modo que la fun ci ón objetivo que nos interesa es 

tá dada por la s iguiente expre sión: 

CPA = CA/PA 

Para ca l c ular PA usaremos la 

PA = (0 .30 545)(F)(c)(DOH) 

--- (1) 

1: . ~ 
siguiente ecuacion: 

--- ( 2) 

Pa ra calcu lar E s erá necesario s imular el horno 

y de eso nos ocupar e mo s a continuación. 
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Modelo del horno .- La parte en donde las reaccio -

ne s de la pirólisis tienen importancia cuantitativa , es la sección 

re.diante. Es la zona más c ríti ca y la que más influye en el costo 

del horno ya que normalme n te repre se nta alrededor del 30% del cos-

to total, mientras que el a c ero estr u c tur a l só lo el 15 %. 

tas ra zo n es solamente nos ocuparemos de es t a parte. 

Por es-

Para ha llar la composición de la mezcla a la salida 

del reactor, tendremos que si mular todas las r eacciones que se lle 

van a cabo en lo s tub os , es decir, conocer cómo varía la composi-

ción a lo largo del mismo. Pa ra esto , es comp l etamente necesario 

saber simultáneamente, cómo varía la temperatura de l a mezcla, ya 

que de esto depende el que las r eacciones sean más o menos ve lo ces . 

De igual modo, la presión influye en el comportamiento general -

y es preciso conocer cómo cambia d urante el proceso. 

El modelo así plante ado ya es bastante conocido y -

la bibliografía lo presenta en formas más o menos complicadas, de-

pend ie ndo de la intención d el trab ajo. Dive rsas variantes pueden 

encontrarse en 1, 3, 4 , 5 , 10, 14, 16, 19, 22, 26 ) y básicamen-

te co n sis t e en lo sigu iente: 

Supóngase que una mezcla de hidrocar­

buros gaseosos e s alimen tad a al interior de un tubo sometido a ca ­

lent amie nt o con t inuo y que s us comp onente s están reaccionando quí -

mi ca mente Fig . 4 ) . Entonces un balance de materia para un com -

ponente i, un balance de ca l or y un balance de presión e n la por ­

ción d e volum e n ó V del tubo, nos dan las s iguientes ecuaciones de 

conservación : 

F·x. )V F·x. )VHV r . · óV )V' o ( 3) 
1 1 1 

F·H )V F·H ) VHV Q·ó V )V, o ( 4) 

F·p )V F. p )V+ óV "I • ó V ) V' o (5) 

Seguidame nt e derivaremos las ec ua cio ne s de simula-

ción , a partir de las ecuaciones anteriores . 
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V V+óV 

F 
-+ 

\:..____· ----+ ... l-----+---1 ... _ ___,J. 
V' .,< V' <V+ 6 V 

tQ 

FIGURA 4 . - Sección longitudinal de un tubo . 

Balance de materia.- La ecua ción (3) también puede 

escribirse .1s ·i. 

(F·xi)V - ( F·xi)V+ ó V 

6 V 

y en el límite, cuando 6V-+O: 

de donde .ibtenemos: 

dx . 
dV

1 

r. 
1 

--- (6) 

lo cual expresa la variación del número de mole s de componente J -

por unidad de volumen. 

La ecuación anterior puede integrarse a lo largo -­

d ¿ l tu~o para conocer cuintas moles del componente i se formarnn -

durante la rea c ción. Es decir: 

Las velocidades de formación r. las calcularemos --
1 

de la manera siguiente: 

r . !! l:L.r'. 
1 1J J 
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A su vez, las velocidades de rea cc ión son calc ula­

da s po r medio de los modelos cinéticos clásicos: 

rj = kj· i¡i(x 1 ... xn) = (k0 ·exp(-llE/RT))j º l/J(x
1 
... xn) 

Los datos necesarios para los cálculos de esta parte 

fueron tomados de las referencias ( 16, 22 y se encuentra resumi 

da e ~ el Apéndic e A. Dato s cinéticos para otros sistemas reaccio-

nantes pueden encontrarse en ( 1, 12, 16 ) . 

Balance de calor. - La ecu ¿ ción (4) también puede -

escribirse así: 

(F·H)V - (F·H)V+óV 
t:,V 

y en el límite, cuando óV~O: 

de donde obtenemos: 

dH 
dV 

g 
F 

d(F·H) 
dV Q 

--- (7) 

lo cua l expresa la variación de la enta lpía de l a mezcla por uni­

dad de volumen. 

De esta e c uación obtendremos la expresión del perfil 

de la temperatura del gas, que es la conclusión mas importante que 

ne cesi tamo s del balance de calor. 

La entalpía de la mezcla gaseosa puede calcularse 

d e la s i guiente manera: 

H l: x. h. 
l. l. 

por lo tant o : 

dH/dV i:x.(dh./d V) + r h.(dx . /dV) 
1 1 1 l. 

••• ( 8) 
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El primer término del segundo miembro de la ecua­

ción anterior es la contribución del cambio de temp eratura de la -

mez c la al cambio t otal de entalpía, mientra s que el segundo térmi­

n o es la con tribu ción del sis~ema reaccionante en sí . 

Si consideramo s que: 

entonces podemos e sc ribir: 

Sustituyendo es to en la ecuación (8), tenemos 

que: 

y s u s t ·;y endo esto en (7), resulta que: 

Po r lo tanto, el perfi l de temperatura del gas ---

• puede expresarse asi: 

dT 
dV 

--- (9) 

Balance de ~resi6n. - La ecuación (5) también ; ue­

de escribirse así: 

(F·p)V - (F·p)V+óV 

óV 

y en el límite, c uando óV~O: 

d(F·p) 
dV 

'ji 



de donde ob tenemos: 

i.12. - ' '!''. 
dV - F 

19 -

(1 o) 

lo c ual exp resa la variación de la presión de una mol de la mezcla 

por unidad de volume n . 

Aún cuand o es posible ha l lar una exp resión teóri ca 

o de c ualquier otro tipo, para ca l c ular '!' , no e s de esta manera co -

mo s e co nt e mpla el problema prácticamente. Ge ner a lment e se prefie-

re tr ab aj ar co n l a presión ~o tal del sistema por ser más fácilmente 

medibl e . Res pecto a es t o , existen mu chos modelos que predicen el -

co mportami e nto de la presió~ tot al para el c aso especial de la pir~ 

li sis de una mezcla gaseosa. Aquí u s aremo s el que se reporta en 

la s r ef erencia s 1, 12 ) ; otros modelos pueden encontrarse en ( 2, 

16,26) . 

dP 
dV 

( 11) 

Para i ncluir el efecto de la caída de presión que -

ocasionan lo s codos de retorno, supondremos que un tubo como el de 

la fig ura Sa se comporta igual que uno como el de la figura Sb, en 

c uya secc ión LE no ocu rr e ningún c ambio químico n i térmico y sólo -

sirve par a ha c er cae r la presión hasta un valor igual al que tendría 

si la mez cla pasara po r e l tubo r eal de la figura Sa. 

Obsér v e se GUe el v alor de dP / dV es el mismo para t~ 

do s los pun t os del tram o LE. 

ahí oc urre es simplement e: 

De modo que la caída de presión que -

La vi scosidad de la mezcla gaseosa la calcularemos 

con l a ecuació n de Wi lke (3) y las viscosidades de los componentes 
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(a) 

il + 
L 

(b) 

FIGURA S.-
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-> 

\ 
nT ) 

// 

-> I+ ( 11 DTT/2) -> I+ LE 

(a ) Tubo y codo de retorno. 

(b ) Unidad de tubo equivalente al 
tub o y s u codo de retorno. 

_, I~ 

puros, como se i ndica en (20). La densidad puede calcularse fácil-

mente a través de cualquier ecuación de estado conveniente. 

Integración.- Las ecuaciones (6), (9) y ( 11) fer-

man un sistema de ecuaciones diferenciales simultaneas que tendrán 

que resolver se numéricame n te. La integración del si stema nos perm_i. 

tirá co nocer la composición de la mezcla a la salida del horno y en 

con s e c uenci a, la cantidad de etileno que se obtiene. 

Formación de carbón.- En esta sección veremos cómo 

calcular DOH, que es la variable que n os falta co nocer para poder -. 

calcular PA (ec. 2). 

El número de días que el horno estará en operación 

durante é l año, depende de un fen ó meno muy importante que es el de­

pósito de carbón en el interior de los tubos debido a rompimientos 
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Perfiles típicos de temperatura a t ra ­
vi s ~ e la pared del tubo para cuando 
está limp io y sucio. 

más drásticos de las moliculas por altas temperaturas. La c a pa de 

ca rbón q"e se adhiere a las paredes aumen t a la resis t e n cia a la 

trans fere ncia de calor y provoca a su vez un aumento en la temper a -

tura de la pared del tubo. Como la ac umulación de carbón es conti-

nua, la temperatur a del tubo va aumentando paulatinamente con el - ­

tiempo h ¿ sta alcanzar valore ~ críticos, más allá de los cuales no -

es posible mantener el horno en operación. Es 0 n este momen t o cuan 

do el proceso es s uspe ndido y se procede a la limpieza del horno . 

El número exacto de limpiezas al año, depende de l a política de op~ 

ración que se siga. 

Para representar esta sit u ación , manejaremos el si­

guiente modelo (fig. 7): 



entoné es: 
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DOP 

·--- -----------
2 n 

FIGURA 7.- Modelo gráfico de la relación entre 
los dias de servicio anual del horno .y 
sus períodos de l impieza. 

Si 

DOP n(COH + LI) (nCOH + nLI) DOH + nLI 

DOH 
DO P 

DOP - nLI = DOP - COH+Lr·LI 

DOH DO ?( l - (LI/(COH+LI) --- (12) 

La ecuación anteri o r nos di el nGmero de días por 

año que el h o rn ~ estará en servicio. Los días de operación de la 

planta al año y el tiempo de limpie za empleado, los fijaremos basa-

dos en situa c i ones reales. P~ra ca l cular el tie~po que trans curre 

desde que el h o rno l impio se pon ¿ en servicio hasta que alcanza las 

condi ciones máxinas permitidas de ensuciamiento, usaremos el modelo 

que si$ue. 

La resistencia al flujo de ca l or ofrecida por el -­

c arbón depositado en el interior de los tubo s, puede expresarse de 

la manera siguiente: 

íl = 6/k 
c 

El espe8or de la capa lo calc ularemos co n la ecua­

ción que se reporta en la referencia (14) y es la siguiente: 
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~ DI( 1-EXP(-KB) )/2 

en dond e' : 

Por lo anterior, íl puede expresar s e de la siguiente 

manera: 

DI( 1- E XP ( - K 0 ) ) / 2 k 
c 

Obsérvese que si íl íl max' entonces 0 = COH. Por lo 

tanto, el tiempo de operación entre limpiezas puede calcularse fá­

cilm e nte así: 

cular íl y <j> . 

en donde: 

COH -LN( l-2 íl k /DI )/ K max c 
(13) 

Para completar e l modelo, necesitamos saber cómo cal 

Según lo sugerid o en (6): 

--- (14) 

Si conocemos el valor que alcanzó la resisten c ia 

durante los días que e s tuvo en operación el horno, podemos pensar 

que: 

ll íl = íl / COH 

y por tanto: 

que: 

íl 
max, 

max 

llT = ( íl /COH )•q 
m max 

~sto podemo s sustituirlo en la ecuación (14) y ver -

( T -T )/q 
d m 

--- (15) 
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A continuación desarrollaremos un modelo para cono ­

cer cómo varía l a temperatura de pared de tubo limpio a lo largo del 

reactor. Si: 

e:itunces: 

E..9_ 
dV 

de donde puede 

dT 
dVt 

U( 
dT 
dVt -

decirse 

.!_ , ~ + u dV 

dT 
dV 

que: 

dT 
dV 

+ ( l' -T )_c!Q 
t dV 

(T - T) dU 
- t-u-·<lV --- ( 16) 

La evaluación de dU/dV es la p r i n cipal dific u ltad e n 

cuanto a l calcu l o de la ec uación anle r ior. Si expresamos e l coefi -

ciente de transferencia globa l de tubo l impio como: 

u 

en donde : 

h. + 
l. 

2 ifici l nente podremos hal l ar una expresión analí t ica para ca l cu l ar 

su derivada c on respecto al volumen que sea fácil de maneja r . Para 

salvar este obstáculo , pueden correlacio n arse va l ores del coef i cie~ 

te c on las variabl es que lo afectan , en una ecuació n t a l que pueda 

de r ivarse fácilmente . Los diversos experime nt os para t ener l os da-

to s que requiere l a correlación los lleva r emos a cabo co n l a ec u a ­

ción de arriba . 

Sea cualfuere la forma exac t a de l a ec u ación que se 

es e.aja , si 
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entoces, para W y DI constan te s : 

a rreglando: 

e n don :'e: 

dU 
dV 

au dx 
a-;;: • d V + au dT 

af' dV + 

S ustit uyendo esta expresión en la ecuación (16) y re 

dT 
dVt 

T - T 
-t-u-

l_,i.s_ 
U dV 

+ au dx - a-•-ax· dV (17) 

La ecua c ión anterior no s dá el cambio de la tempe-

ratura de pared de tub o l impio a través del reactor. Todas las de~ 

rivadas que aparecen en la expresión son fáci lmente calculable. La 

ec u ación t end rá que integrarse simultáneamente co n (8), (9) y (11). 

Po r último, para ca lcular ~ no se di spon e de un mode 

lo generalizado. La refer e ncia (14) a pesar de usarla en su modelo 

n o dice nad a al respe c to. Lo que haremo s aquí es encontrar un va-

lor qu e se ajus te a un conjunto de datos reales procurando que estos 

sea n lo má s típicos posible. Es obvio que ese valor dejará de ser-

nos út il e n la medida qu 2 no s alejemos d e las condiciones para las 

c ual es fué e n co ntr ado , per o a l men os nos permitirá trab a jar en cier 

t a r e gión. 

Costos.- Pa ra calcular CA, asociaremos un costo a -

cada variabl e que intervenga en el cálculo de la producción. Lo i-

deal sería e n co ntrar l a influ e n cia exacta de todas ellas en el cos­

t o t o t al , pe ro no siempre es fácil disponer de esta información. 
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En la tabla que sigue se hace una selección entre -­

todas las variables independientes, para escoger a las m¡s importa~ 

tes. 

VARIABLES 

q 

r 

w 
y 

L 

D 

X 

DTT 

SIGNIFICADO 

Presión .ent 
sec . radian 

Temp. entra 
da gas. 

Flux medio 
s ec. rad. 

Pa trón ca­
lentamiento 

Carga total 

Clone. H
2
o 

Long. tubo 

Diam. tubo 

Conversión 

Dist • tub. 

SE LEC 

NO 

NO 

SI 

SI 

SI 

SI 

SI 

SI 

SI 

NO 

OBSERVACIONES 

El costo de bombeo para pro 
<lucir la presión _P

0 
aislada­

mente no es muy importante. 

Normalmente la piróli sis e m 
pieza a los 1000 -11 00 º F. 

Determinan la cantidad de -
calor que se suministra a 1os 
tubos y por lo tanto, la can ­
tidad de combustible que se -
necesita. 

Representan el costo de la 
materia prima utilizada en el 
proceso. 

La conversión fija la longi 
tud total del reactor ( o vi~ 
cever sa ) . Con esta informa­
ción y el di¡metro s e determi 
na el area total de transf. 

La fijaremos como 2.5 veces 
el di¡metro. 

TABLA 4.- Selección de las variables independientes 
de la función objetivo. 

Costo del combustible (asoc. a q y r ) .- Tomando -

en cuenta que: 

• El combustible ser¡ gas natural con las siguientes 



características: 

45%, 

i) 
ii) 

iii) 
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Densidad = 0.0448 Lb/Ft3 
Poder calorífico = 21502 Btu/lb 
Costo= 0.16 $/m3 

La eficiencia térmica de la se c c ión radiante es de 

se ha ded •1 cido la ecuación que nos dari el costo del combustible -­

empleado y es la siguiente: 

c 0 .0 0025·q·A ·DOH --- (18) 

Si el régimen de calentamiento indica que todos los 

tubos recil1en la misma cantidad de calor, entonces el valor de q 

que se usa en la ecuación (18) está dado por la siguiente expresión 

En cualquier otro caso se usará un promedio pondera­

do co n respecto a las areas de aplicación, ya que entonces q
0 

es el 

flux que recibe sólo el primer tubo y lo s demás reciben la cantidad 

que indique el patrón de calentamiento que se esté aplicando. 

Básicamente probaremos la eficiencia de tres patro­

nes de calentamiento que son: 

r l: Cada tuho recibe má ~ calor que el que le sigue. 
( calentamiento descendente ) . 

Todos l os tubos reciben la misma ca ntidad de ca­
lor. ( calentamiento uniforme). 

Cada tubo recibe menos ca lor que el que le sigue. 
( calentamiento ascendente ) . 

Costo de los tubos (asoc. a L y D) 

tubos de la sección radiante puede calcularse as í: 

El area de los 
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11 TUBOS 

e r 2 ) 

q 

11 TUBOS 

e r 3 ) 

FIGURA 8.- Patrones de calentamiento para la sec­
ción radiante. 

A; 0.26179•DE·Nt•(L + DTT•0.013089) 

Los tubos que se simularán están hechos de un mate­

rial resi s tente a las altas temperaturas llamado HK-40. A continua 

ción damos algunas de sus características. 

DIAMETRO NO;>! 2. o" 3. o" 4. o" 5. o" 

Diam . in t. 2.067 3.068 4.026 5.047 

Diam. ext. 2. 3 7 5 3.500 4.500 5.563 

Esp. pared o. 154 0.216 0.237 0.258 

A rea transf. 0.023 0.051 0.088 o. 139 

Costo s up . 8.390 8.070 11. 64 13.15 

TABLA 5 . - Características d e los tubos de 
la sección radiante. 

6. o" 

6.065 

6. 6 2 5 

o. 2 80 

0.201 

14. 5 2 
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Otros datos importantes so n los siguientes: 

i) Ternp. fusión= 2550.0 ºF 

ii) Ternp. nax. di s eño (Td) 

iii) Cond. térmica: 
T ºF 
500 
1000 
1500 

1950.0 º F 

k Btu/(Ft 2 / in)HrFt 
--g:g 
10. ~ 
12. o 

Considerando que el area de la sección radiante re­

pr ese nta el 27% del costo del horno (7) y que este se depreciará 

linealmente a 15 año s , se ha deducido la ecuación que nos dá el -­

costo fijo a nual por co ncepto de depreciación del equipo y es la -

siguiente: 

e 0.24691•($/u. de sup.) •A --- (19) 

Costo. de rna c eria prima (as oc. a W y y).- Este lo 

hemos dividido en dos partes: lo que cuesta el hidrocarburo y lo -

que cuesta el vapor de pro c eso alimentado con él. 

Sabiendo que el etano que se usa corno c arga: 

Tiene un c osto de 262.00 $/ton., 
Su peso molecular es ~0.01, 

puede calcula r se el cos to anual que representa por medio de la si­

guiente ec uac ión: 

d o 

C 85,6·F·(l-y)•DOH 

De la mi sm a manera, si el vapor de proceso alimenta-

Tiene un costo de 17.0 0 $/ton., 
Su pe s o molecular es 18.00, 

entonces el cos to anual que representa e s : 

C = 3. 333 •F• y •DOH 
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E Q U I P O . 

Ca l entadores ..... 

Columnas ......•...•.... , . 

Compresores 

Recipientes 

Cambiadores calor 

Hornos y enfr. 

Bombas 

Eléctricos ... . •...... . ... 

Instrumentación ......... . 

Aisl. y prot. fuego .. . .. . 

Pintura 

Tuberías ..•.•............ 

Estructuras .. ........... . 

Mis celanea ..... . . 

T O T A L . 

SECCION DEL HORNO 

Material acero y plat. 

Tubos convección 

Tubos radiación .... ..... • 

Otros tubos 

Refractario 

Quemadores .•..... • ......• 

T O T A L . 

% cos TOT 

3.0 

8.0 

11. o 
3.0 

15.0 

21. o 
3 .o 
2. o 
6.0 

4. o 
o. 5 

20.0 

2.0 

l. 5 

100.0 

% cos HOR 

28.0 

21. o 
2 7. o 

7.0 

12.0 

5. o 

100 . 0 

TABLA 6.- Distrib u ció n típica del costo de inversión 
para planta de etileno de 500,00 ton/año. 
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Finalmente, el costo total de la c s rga se calcula-

rá así: 

c ( 85.6 + 82.267•y ) •F•DOH (20) 

La suma de la s ecuaciones 18, 19 y 20 representa el 

cos t o total anual del horn c que produce PA ton s de etileno y es la 

s iguiente: 

CA 0.00025•q•A·DOH + 0.24691•($/u. sup)- A 

+ ( 85.6 + 82.267•y ) •F•DOH (21) 

Con esta ecuación hemos complet ado el sis tema plan­

t ea~o en un principio. 

Observaciones.- Para llevar a cab los experimentos 

en forma sencilla se : onst~uyó un programa de computadora en forma 

de subrutina, equivalente al modelo r lanteado, en lenguaje FORTRAN 

IV EX ':'ENDIDO. La simulación se llevó a cabo e!l la computadora ---

d e l Cent r o de Ser~icios de Cómputo de la UNAM. 

r especto se encuentra en el Apéndice "B". 

Mas información al 

Por otra parte, durante la etapa de ajuste numérico 

se obse rvó q ue para ciertos :: asos , el ciclo de operación del horno 

alca nzaba va l o r es mu y pe q ueaos; h ~ sta de 2 o 3 días. La razón de 

esto está en que l a temperatura de la mezcla a l a salida del horno 

alcanza valores demasiado grandes a los cuales la acumulación de -

carbó n es t a n rápida que el h o rno se ensucia en un t iempo muy pequ~ 

ao . Ahora bien, es seguro que tales c o ndiciones afectan la v ida -

ú ~ i l de los tub .i s. Sin e mbargo, como el modelo no considera nin-­

gún co sto a s ociado a la duración del ciclo por este concepto, lo 

mi s ;:1 o d á un período de 3 O dí as que un o de 3 ; 1 o cu a 1 es fa 1 s o . 
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Todo lo anterior se refleja en la incapacidad del -

modelo para dete r minar una temperatura mixima de salida. Por tal 

motivo tuvinos que seleccionar un valor que nos permiti6 trabajar 

d e ntr o de ciertos rangos conocidos de COH. Aunque esto no consti-

tuye u ~~ soluci6n al prcblema, al menos nos r ermitiri obtener al­

gunas conclusiones cualitativamente . 

Por Último, comentaremos algo sobre el cri terio em­

pl ea do para determinar el momento e n el c ual el horno ya debe lim-

p ia rse. Estudios b i en funda mentados sobre el dep6 si to de carb6n 

h a n ~ essarrollado nuevos conceptos que han tenido una aplicaci6n 

inmediata en e l di s eño de los actuales hornos de pir6lisis. Par-

ti c ul a rmente, la referen c ia 4 ) habla de los efectos que sobre 

el ti empo de limpi e zas puede tener l a distribuci6n radial de la -

temperatura en el in t er~or del tubo. Considera qu esta decrece 

linealmente,de la pared al ce ~ tro del tubo, en la zona de la pelf 

c ula (rigimen laminar) y que se mantiene constante en la zona de 

rigimen turbulent o. Entoces, para bajos números de Reynolds y --

flux c irmicos relativamente altos, la p ¿ lÍcula puede actuar como -

un a fuente de radicales libres acelerando a s í la pir6lis~s y prov~ 

cando una situación pricticamente imposib le de describir cuantita-

tivamente. Esto se co noce co mo Efecto de película y puede incluir 

se en lo s cilculos corrigiendo las constantes de velocidad de reac 

ci ón. Para hornos operando a altos números de Re y nolds el fenóme­

no anterior es negli gible . 

En base a esto, la r~ferencia 17 repo~ta que el 

e nsuciamiento de los tubos esti contro l ado por el efecto de pelíc~ 

la si las masas-velocidad s ~ n bajas y lo s diimetros pequeños, o por 

las altas temperatur as de p a red si ~ as masas-velo cida d son altas -

y los d iimetros grandes. De modo que, prácticamente la duración 

del cic lo de operación del horno esti controlada por la ca ída de -
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presión si es que los diámetros s on menores que 3 plg., o bien por 

las altas temperaturas si es que son mayores que e l valor anterior . 

Como est e modelo no incluye el efecto de película, -

la d ura ción del ciclo está determinada p or la máxima temperatura de 

pared alcanzada. En consecue ncia, todo aquell o que se di ga acerca 

del diámetro en relación con las demás var iables del modelo, será -

vál i do sólo para tamaños mayores q ue 3 plg. 



C A P I T U L O I I I 

RESULTADOS 

Para tener una idea del comportamiento general de e~ 

te modelo, revisaremos los efectos más importantes de las variables 

independientes sobre la función. Algunas observa c iones al respecto 

ya han sido anotadas en la referencia (6). 

La longitud de los tubos tiene muy poca influencia. 

Bara una conversión dada, el tamaño del reactor está fijado y cual­

quier variación en el largo de los tubos se compensa con un ajuste 

en el número de ellos. Sin embargo, como la longitud y la cantidad 

de tubos son variables discretas, el ajuste no es exacto y esto re~ 

percute ligeramente .en el cost o . 

El diámetro tiene efectos más importantes. Si las -

demás variables se mantienen fijas, una disminución del diámetro 

aumenta el número de días de operación del horno entre limpiezas 

( ec. 13 ) , lo cual favorece la producción ( ecs. 2 y 12 ) • Sin 

embargo también disminuye el volumen reaccionante por tubo, por lo 

cual para una conversión fija, el número de estos aumenta elevando 

así el costo de la inversión. Por otra parte disminuye el coefi~--

ciente de transferencia global ( Apéndice A ) y en consecuencia el 

flux térmico (pág. 24 ), provocando un calentamiento deficiente de 

la mezcla reaccionante . 

Un aumento en el valor del flux medio, q, ocasiona -

* otro correspondiente en el de Q, lo cual puede traducirse como un -

* Q U• (T - T )o (4/DE) 
t o 
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mejor calentamiento ( ecs. 7 y 9 ) y por lo tanto, mejores condici o 

ne s para e l desarrollo de las reacciones y la producción de etileno. 

Sin embargo, grandes valores de q ocasionan mayores costos de com-­

bustible ( ec. 18 ) y altas :emperaturas de p a red que ocasionan po­

cos días de s ervicio de l horno ( ecs. 13 y 15 ) y p o ca producción. 

Otra de las variables, la alimentación, tiene un com 

portamiento más complicado. Si aumentamos la carga es probable que 

se mejo re la producción ( ec. 2 ), pero tal au~ento origina mejores 

valor e s del co eficiente global de transferencia de calor ( Apéndice 

A ) , e l cual a su vez genera valores mas grandes de q y por lo tan­

to todas las consecuencias posible que estudiamos en el párrafo anr 

terior. De mod o que, solo en la medida que la producción contrarres 

te es t os efectos indeseables de elevación de costos, será útil un -

aumento aislado de la carga. 

La concentración de vapor de agua en la mezcla repr~ 

senta la relación vapor/hidrocarburos. El efecto de ~sta es muy -­

simpl e : Para una cantidad constante de hidrocarburos, más vapor re­

presenta menos carbón depositado y con esto más días de operación -

del horn o , pero mayor costo por consumo del mismo. 

La conversión generalmente fija el tamaño del reac--

t er y c on esto el costo de i nversión. Lograr altas conversiones r~ 

quiere invariablemente cond ic i o nes de operaciones mas · severas y oc~ 

sionan costos elevados qu e c ontrarrestan el aumento de la produc-­

ció n de etilen o . 

In f luencia del calentamiento.- El efecto de la mane 

ra d e calentar los tubos de la sección radiante no puede verse cla­

ramente a t rav és de las e c ua cio ne s , por lo que es necesario efec-­

tu ar vari o s ex perimentos par a obtener algunas c o nclusi ones al 

re s p ec t o . 



- 36 -

Básicamente nos interesa saber qué sucede con el cos 

to de pr od uc ció n cuando para una misma ca ntidad de calor total ( 

Btu/Hr ) dado a la sección radiante, este se distribuye de diferen­

tes mane ras a lo largo del reactor. 

Si 6 q es la diferencia entre ~l flux térmico ' de dos 

* tubos cua lesquiera de la sección radiante, entonces el flux recibi-

d o por cada tubo puede calcularse así: 

qi = qi-l + 6 q ( i = 2,3,4, ... ,n) 

La expresión anterior es aplicable a cualquiera de -

l os patrones de calentamiento de la pág. 27. 

Como una medida del calor total recibido en la sec--

cien radiante usaremos el producto: 

N •q 
t 

en donde q es el flux me-

di o que reciben los tubos. 

Si q es el calor dado al primer tubo, entonces q 

puede calcularse así: 

O bien: 

q 
n-1 

q + ~2-· 6 q --- (22) 

Obsérvese que 6q representa a la variable r. ( Págs. 

26, 27 y 28 ). 

* consecutivos 
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En la Tabla 7 y en la Figura 9 mostraremos los re--­

sultados obtenidos al calentar de diversas maneras el horno que usa 

mos para ajustar el valor de 4> ( ver pág. 25 ) . Un conjunto de con 

diciones que lo define en operación normal es el siguiente : 

PO sec . rad. 

TO se c. rad. 

T wO s ec. r ad. 

q ( ler. tub . 

No. tubos 

Long . tubo 

Diámetro 

Carga total 

Frac. H
2
o 

P sal. 

T sal . 

Ciclo 

Producción 

Costo total 

Costo prod. 

)= 

48 . 0 psia. 

1110.0 ºF. 

1249 . 5 ºF. 

6500 . 0 Bt u /HrFt 2 . 

18 

25.0 Ft . 

4.0 plg . nom . 

3334.0 Lb/Hr. 

0.24 Mol H
2

0/Mol tot. 

21.89 psia. 

1465 . 5 ºF . 

60.6 dÍas. 

O. O Btu/HrFt 2 . 

47.0 

4038.5 Tons/año. 

2 112 767.00 $/año. 

523.00 $/ton. 

Los resultados obtenidos mu estran que el cos t o de -­

producción d ismi n uye si: 

a ) Se aplica un calentamiento de tipo descendente . 

b ) La diferenc i a entre el calor recib i do po r dos tu ­

b os contiguos es gra n de. 

Una de las razones por la que el costo de producción 

dismin uye hacia las regiones de calentamiento descendente, r eside -

en l a dismin u ció n del costo total del horno ver Tabla 7 ). 
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ll q T sal PA CA CPA 

-400 1457. 7 40 5 1. 7 2011738 496.52 

-350 1458 . 6 4053.3 202665 1 500.00 

-300 1459.6 4053.5 2040714 503 . 44 

- 250 1460.6 4052 . 5 20 5 4030 5 06 . 84 

-200 1461.6 40 50 . 7 2066697 510.2 0 

- 15 0 1 4 62. 5 4048 . 1 2078805 5 13 . 52 

-100 1463.5 4045.0 2090450 516. 80 

- 50 1464.5 4041.6 2101730 520 . 03 

o 1465 . 5 403 8. 5 2112767 523. 0 0 

50 1466.6 4034. 7 2123724 526.36 

100 14 6 7.6 4032.2 2 1 34892 5 29 . 47 

150 1 468 . 6 4031.6 2146 9 85 532.53 

200 146 9. 7 4044. 0 2165866 535 . 57 

2 50 1470 . 7 4064.4 218 89 74 5 38.57 

300 147 1. 8 40 50 .4 21 9 3497 54 1 ;55 

350 1472 . 9 4 036.5 219 79 5 3 544. 5 2 

400 1474.0 4022 . 8 22 0 2355 5 47.47 

TA BLA 7.- Efecto del patrón de calen t amiento en el costo 
de pr oducción de un horno , para una cantidad fij a 
de calor total. 

Ah o ra bie n , según la ec . 2 1, la ca u sa de esto r esi­

d e en la disminución del v a l or de la variable DOH. Analizando las 

e c u a c io ne s 12, 13 y 14 se obser v a que los efectos anteriores son - ­

p ro vocad os principalmente p o r un aume nt o e n la temperat u rB máx i ma -

d e pared al c an z ada. 
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-400.0 o.o 400.0 

l'lq (Btu/HrFt 2 ) 

FIGURA 9.- Efecto del patrón de calentamiento 
en el costo de producción para una 
cantidad fija de calor total. 
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Otra r a zón está en el aumento de la pr o ducción. 

Aunque es te efect o podría explicarse de alguna manera en función -­

del perfil de temperatur a de la mezcla, no es tan sencillo hacerlo 

porque ha y que tomar en cuenta el comportamiento simultáneo de todo 

el sistema rea c cionante. En las gráficas 10 y 11 se muestran comp~ 

rati v amente los p e rfiles de temperatura de gas y pared que resultan 

d e l os tre s tipos de calentamient o en estudio. 

P a ra tener un a visión más complet a del fenómeno, ex­

periment a r emo s ahora dentr o de rangos mas grandes de ó q y para otros 

v al o r e s de q. 

O:! acuerd o c o n la ec. 22, para un valor fijo de q e­

xiste un número infinito de pares (q, óq) que satisfacen la ecua--

c ión. Puesto que tenemos que limitarnos en este sentido, debería-

ma s selecc i onar un valor nínimo y uno máximo de q en base a algún -

criteri o . P o r el momento se han escogido: 

q = 1140.0 Btu/HrFt 2 
min 

qmax = 14100.0 Btu/HrFt 2 

Lo anterior nos f i ja el rango de ó q, para cada q, en 

e l c ual exper i mentarem o s. Lo s resultados se presentan en las gráf i 

cas 12 y 13. En l a p rimer a s e han incluid o los rangos complet o s --

p ermi tid os de ó q, p a r a cada q. Solamente las partes c ontinuas repr~ 

sen tan s i tuaciones real e s de operación. En la segunda, se han dibu 

j ada so lam e nte l a s z o n a s con t inu a s porque y a son una parte muy pe-­

qu eña d e l rang o t o t a l. 

La s z o nas dis c ontinuas indican que ahí, el horno al­

ca n z a temperaturas d e s alida mayores que las permitidas, o bien, -­

qu e e xi s ten irregular id ades, tales c o mo osc i laci ones a lo larg o del 

r eac t o r, de la t emperatura d e la mezcla. 
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~ 
q= .o / ,/ 

tiq=-¡:0 

/ I tiq=)rÓO. o 
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/ / 

/ 
i 

I 

10 

NO. TUBOS 

20 

FIGURA 10.- Perfiles de temperatura de la mezcla 
para diferentes tipos de calentamiento. 
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óq=-400.0 ~ 

óq=O.O 

I ~ 

/ / /;q•400.0 ·~ 
I I / ,~ 
/ / 

/ 

10 

NO. TUBOS 

20 

FIGURA 11.- Perfiles de temperatura de pared 
para tubo limpio con diferentes 
tipos de calentamiento. 
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(1) , 

( 2) -

(3) 

(4) 

~ 1 

-1000.0 o.o 1000.0 

llq (Btu/HrFt 2 ) 

FIGURA 12.- Lineas de calentamiento para q 
(1):5500, (2):6000, (3):6500, 
(4):7000, (5):7100, (6):7200. 
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-500.0 -200.0 

ó q (Btu/HrFt 2 ) 

FIGURA 13.- Lineas de calentamiento para q 
(1):7200, (3):7250, (3):7300, (4):7350. 



- 45 -

Las lineas 1, 2 y 3 de la parte superior de la gra-­

fica 12 no las hemos tomado en cuenta porque corresponden a costos 

altos. En cambio, hemos supuesto que entre la 3a. y 4a. linea exis 

te una ( tal vez continua en todo el intervalo ó q ) , a partir de la 

c ual ya es valioso observar el comportamiento del horno. 

A partir de esto, hem os visto que: 

i) El costo de producción disminuye si se aumenta el 

flux medio en un horno dado. 

ii) A medida que se aumenta el valo r de q, las zonas 

en las que el horno puede operar normalmente son mas restringidas -

y siempre están orientadas hacia la región del calentamiento deseen 

dente. 

Búsqueda del punto Óptimo.- En este terreno hemos -

sido desafortunados, ya que la función construida no puede op timiza~ 

se por los métodos conocidos. Durante las corri das preliminares, ~ 

se observó que los métodos de o ptimización eran fuertemente sensi­

bles a los puntos de arranque, dando en cada caso un punto Óptimo -

diferente. Ante la imposibilidad de emplear un algoritmo ef icien­

te para encontrar las condiciones de menor costo, damos por concluí 

do el trabajo en esta etapa. 

Por otra parte, quizá un a revisión exahustiva del -

modelo revele la existencia de errores, que al ser corregidos mejo-

ren las posibilidades de optimización. Entonces p o drían pr ob arse -

formas de calentamiento mas reales que las consideradas aquí. 



NO. COMPUESTO 

H2 
2 CH

4 
3 C2H2 

4 C2H4 

5 C2H6 

6 C3H6 

C3H8 

8 C4H6 

9 H20 

10 co 
11 c 

A P E N D I C E 11 A 11 

SISTEMA REACCIONANTE 

1).- Pr opiedades físicas del sistema reaccionante. 

PM Te Ve hoi sº 

2.06 3 3. 3 65.0 o.o 31. 2 

16. 04 19 o. 7 100.0 -32700.0 44.5 

26.04 309.0 118. o 97500.0 48.0 

2 8. 05 2 82. 4 12 4. o 22480.0 5 2. 5 

30.01 305.3 148.0 -36470.0 54.9 

42.08 365.0 181. o 8790.0 63.8 

44.09 370. o 20 l. o -44650.0 64.5 

54.09 425.0 221. o 46100.0 71. 8 

18.06 647.4 55.9 -103862.0 45. 1 

28.01 1 34. 2 90. 1 -47469.5 47.3 

12. 00 . -------- l. 4 

Te en ºK; Ve en c.c./gmol; S en Btu/lbmolºR 
( Da t os tomados de las referencias 12 y 20 ) 

Coeficientes del polinomio Cp.- El Cp fue calcula­

do p o r medio de un polinomio de la forma: 

La i nformación necesaria para obtener el valor de las 

cons tantes, para cada componente, fue tomada fundamentalmente de 

( 2 4) • 



NO. 

2 

3 

4 

5 

6 

7 

8 

9 

10 

11 

NO. 

2 

3 

4 

5 

6 

7 

8 

- 4 7 -

ªe a • 10 3 
l 

a • 1O6 
2 

a • 1O 9 
3 

a •101 2 
4 

6. 814 0.809 - l. 3 21 1.006 -0.2271 

8. 151 5. 113 5.847 -4.497 0.9854 

7. 74 7 22.850 -30. 710 19.470 -4.3530 

9 . 84 7 14.750 - 3.594 -3.992 0.2 724 

11.310 17.210 - 0.407 -2.875 0.7995 

13. 700 22 . 760 - 4.958 -O. 777 0 . 3782 

15.430 29. 290 - 6. 915 -0.980 0.5919 

16. 7 30 33.650 -19.030 7.248 -1.2870 

7. 9 7 3 o. 5 6 7 l. 20 2 -0.525 0.0770 

6 .963 -0.242 l. 8 19 -1. 103 0.2127 

l. 615 6.659 - 6. 771 3.913 - 0.8180 

11).- Expresi ones de velocidad de reacción . 

REACClON 

C2H6 
c

2
H

6 
z 

C2H4 

C2H2 

C2H4+H2 

.5C 2H
4

+cH
4 

C2H2+H2 
2C+H

2 

C3H8 C3H6+H2 

c 3H8 c 2H4+cH 4 
2C 2H2+H

2 
= c

4
H

6 
C+H 2 0 = CO+H 2 

EXPRESlON 

kl (y5-Y4Y1/Kl) 

k2(y5-y¡y2/K2) 

k3(y4 - Y3Y 1/K3) 

k4(y3) 

ks<Y7-Y6Y1IK5) 

k6(y7-Y4Y2/K6) 

k7 (y~-y 8/K7) 

k9(Y9-Y10Y1/K9)Y11 

A 

2 . 17 ·1 0 2 º;-f 

5.76·10 1 5 

6 . 48· 10 16 

3 . 49·101 4 

l.0 4 ·101 7 

l.15·101 7 

l.85·10 16 

3.33 ·10 7 

82000.0 

67000.0 

76000.0 

62000.0 

63300 . 0 

63000.0 

45000.0 

21300.0 

En la tab la anterior debm tomarse en cuenta las si-

suient es observaciones: 
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a) A0 está en l/Hr para reaccio n es de ler. or d e n y en 

Ft 3 /HrLbmol para las de 2do. o r de n . llE está e n Cal/gmol . 

tá en º K. K 

i componente. 

reacción. 

b) "y" está en Lbmol/Ft 3 • k = A
0

EXP(-llE/RT) y T es­

EXP(- ll G/RT) en donde: 

b . l) llG/T s IH/T + (Do-IS) - ºoLN(T) - Dl T/2 

-D T2 /6 - D r 3 /12 - D4T 4 /20 y T e n ºR . 
2 3 

b.2) IH e IS son constantes que se determinan tal -

c om e se explica en la ref. (12) . Para cada -­

reacción D se calcu l a de la siguie n te manera: 

i=componente i 
j=reacción j 
k=cte. k del p olinom Cp. 

Matriz de coefici en tes esteg u iom ét rico s . -

2 3 4 5 6 7 8 

o 1 o -1 

2 o o o o 1 o o 

3 o o -1 o o -2 o 

4 . 5 - 1 o o o o 

5 -1 -1 o o o o o o 

6 o o o o o o o 

7 o o o o - 1 - 1 o o 

8 o o o o o o o 

9 o o o o o o o -1 

10 o o o o o o o 1 

11 o o o 2 o o o -1 
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III).- Miscelanea. 

A continuación, damos la forma del p o linomio que u­

samos para calcular el coeficiente global de transferencia de calor 

(ver págs. 24 y 25 ). 

u ~ 

ª1 + ª 2w + a
3

DI + a4T + ªsrt + ª6Y + ª7 -E 
+ a W2 

8 
+ a

9
DIW + ªlOTW + ªllTtW + ª1zYW + ª¡3EW 

+ ª14012+ ª1 5 TDI+ ª16TtDI+ ª17YDI+ a
18

EDI 

+ ª19T2 + ª2ortr + a
21

yT + ª22e:r 

+ ªz3T~ + ª24YTt+ ª2sETt 
+ ª 26 Y 

2 + ª2 7EY 
+ ªza E 

Por otra parte, como el calculo de la viscosidad de la mezcla consu 

mía mucho tiempo de máquina, optamos por usar un polinomio semejan­

te al anterior y es el siguiente: 

µ = ª1 + ªzT + a 3 y + a4E 

+ a r 2 
5 

+ a
6

yT + a7e:T 

+ a y2 
8 

+ a
9

Ey 

+ ªlOE 
2 

En ambos casos, para evaluar las constantes se consi 

deró que el sistema reaccionante estaba constituido únicamente por 

etano, etileno, agua e hidrógeno y que solamente se llevaba a cabo 

la reacción no. 1 de la Tabla II, pág. 47. 

El•valor de las constantes, para ambas ecuaciones, -

se lista en la hoja siguiente. 

2 
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CONST COEFICIENTE VISCOSIDAD 

ª1 o. 7667 10 2 0.1123 1o 3 

ª2 0.8866 10- 2 0.1365 

ª3 -0.3071 10 2 -0.1595 10 3 

ª4 0.2557 10- 1 -0.6079 10 1 

ªr_ -0.3703 10- 3 -0.1459 10- 4 

ª6 -0:1421 10 2 0.2124 10- 1 

ª1 0.9477 10 1 o. 1293 1o- 2 

ª8 -0.5982 10- 6 0.2482 103 

ª9 0.3909 10- 3 -0.2749 10 2 

ª10 -0.1236 10-6 0.5642 10 1 

ª11 0.6575 10-6 

8 12 0.2141 10-3 

8 13 0.2265 10-3 

8 14 0.2969 101 

8 15 -0.2519 10- 3 

8 16 -0.1533 10- 2 

8 17 0.5 

ª18 0.5435 

8 19 
0.7240 10- 5 

ª20 .:.o. 2235 10- 4 

ª21 -0.2565 10- 2 

8 22 -0.1159 10- 1 

8 23 
o. 112 8 10- 4 

8 24 -0.1038 10- 2 

8 25 o. 1092 10- 2 

8 26 e.1964 10 2 

8 27 -0.5715 10- 1 

ª2s -0.1939 10 1 
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BREVE DESCRIPCION DEL MODELO PROGRAMADO 

La subrutina principal HORETI, predice consecuencias 

económicas y de operación, basándose en el comportamiento del horn~ 

Debe suministrársele la siguiente inf ormaci5n: 

x • Flux térmico para el primer tubo, Btu/HrFt 2 . 
1 

x 2 • Fracción mol de H2 o, mol/mol in. 

x
3 

• Carga total de mezcla reaccionante, Lb/Hr. 

x
4 

•Conversión, mol et. ~rod./mol in. 

x •Diferencia t~rmica entre tubos, Btu/HrFt 2 . 
5 

x
6 

• Diametro nominal de los tubos, plg. 

x
7 

• Longitud de los tubos, Ft. 

x
8 

• No. de tubos. 

x
9 

• Presión de entrada sec. radiante, psia. 

x
10

• Temperatura de entrada sec. radiante, ºF. 

Los resultados que devuelve son los siguientes: 

v
1 

• No. de tubos que se tomaron en cuenta. 

v
2 

•Flux medio suministrado a los tubos, Btu/HrFt 2 . 

v
3 

• Presión a la salida del reactor, psia. 

v
4 

• Temperatura del gas a la salida, ºF. 

v
5 

• Ciclo de operación del horno, días. 

v
6 

• Tiempo de operación total, días/año. 

v
7 

• Producción anual, Ton/año. 

v
8 

• Costo total del horno, $/año. 

v
9 

• Costo de producción, $/Ton. 

v 10• Reporte de errores. 
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El reporte de errores solo incluye las siguientes --

•O operación normal ). 

• 1 diámetro fuera del rango permitido). 

• 2 diámetro no incluido dentro del rango). 

• 3 los resultados no son confiables porque no co­
rresponden a ninguna situación real). 

El programa puede modificarse para tomar en cuenta -

mas posibilidades y hacer mas flexible la interpretación de resul­

tados. 

La parte medular de HORETI la constituye la subrutina 

HORNO, la cual simula la operación de un horno de etileno li•pio y 

en estado estacionario. TR~quiere de la siguiente informaci6n: 

* 

g 1 • No. de tubos. 

g 2 • Longitud de los tubos, Ft. 

g
3 

• No. relativo del diámetro usado • 

. s4 • Dis!ancia entre tubos, plg. 

8 5 • Carga total, Lb/Hr. 

g
6 

• Diferencia térmica entre tubos, Btu/HrFt2 • 

8
7 

• Conversión, mol etileno/mol in. 

i
1 

• Presión de entrada, psia. 

y
2 

• Temperatura de entrada, ºF. 

y
3 

• Flux térmico para el primer tubo (la inforaa-­
ción se destruye después y se sustituye por la 
temperatura i nicial de pared, ºF), Btu/HrFt 2 • 

y
4 

•Fracción mor de H2 , mol , H2 /mol in. 

y
5 

~ Fracción 
~ 

mor CH
4

, mol CH
4

/mol in. 
~ 

Y14• Fracción mo~ C, mol C/mol in. 

en la ~ar s a de entrada. 
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El vector Y contiene los puntos de arranque para la 

integración numérica de las ecuaciones diferenciales correspondien­

tes. mesde y
4 

hasta y
14 

está la composición de la mezcla. Aunque 

al finalizar la integración puede recuperarse completamente, solo -

nos interesan algunos valores. Específicamente, la subrutina nos -

devuelve los siguientes resultados: 

z 1 • Lbmol de etileno producido, Lbmol/Hr . 

z 2 • Carga inicial, Lbmol/Hr. 

z 3 • Máxima temperatura de pared registrada, ºF. 

z 4 • Máxima vel. de formación de carbón reg., Lbmol/HrFt3 . 

z 5 • Flux medio suministrado, Btu/HrFt 2 • 

z
6 

• No. de tubos simulados. 

z
7 

• Presión a la salida del reactor, peía. 

z 8 • Temperatur a del gas a la salida, ºF. 

HORETI puede utilizarse como subrutina de simula-­

ción si se le da como dato el número de tubos del horno preferente­

mente sob r e el valor de la conversión deseada, o como subrutina de 

diseño si se hace lo contni.rio. En cualquier caso, solo una de esas 

variables debe tomarse en cuenta (la otra queda determinada). 

Otras subrutinas empleadas son las siguientes: 

RUNKUT.- Rutina de ~ntegración. Algoritmo de Runge­
Kutta de 4 orden. 

FCT.- Rutina para evaluar las ecuaciones diferen­
ciales que se están integrando. 

OUTP . - Checa los valores de salida de cada tubo y 
dete r mina e l momento en que debe terminar ­
se l a integración. 

CP . - Calcula Cp's molares y expresiones para -­
calcular la energía de Gibss usada en el -
cálculo de la cte. de equilibrio. 
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A continuación se muestra la manera como están ínter 

conectadas todas ellas. Un banco de datos proporciona la informa­

ción necesaria a todo el conjunto. 

PROGRAMA PRINCIPAL 

BANCO 

DE 

DATOS 

FCT CP 

FIGURA 14.- Organización y flujo de información 
del modelo programado. 



APENDICE " e " 

A 

a .. • 
l.J 

c 
CA 

CPA • 

Cp 

CT 

COH • 

D 

DI 

DE 

DOH • 

DOP • 

DTT • 

e 

E . 
J 

F 

G 

G 

H 

h 

ho 
h . 

l. 

NOMENCLATURA 

Area superficial de tubo, Ft 2 • 

Coeficiente esteq.iométrico del componente i 

en la reacción j • . 

Costo (en general), $/año. 

Costo total de un horno, $/año. 

Costo de producción del etileno, $/Ton. 

Capacidad calorífica molar, Btu/ºFLbmol. 

Costo total de los hornos de una planta, $/a. 

Tiempo de servicio del horno entre limpiezas, 

días. 

Diámetro del tubo (nominal), plg. 

Diámetro interno del tubo, plg. 

Diimetro externo del tubo, plg. 

Tiempo de operación del horno, días/año. 

Tiempo de operación de la planta, días/año. 

D:istancia entre los centros de los tubos, plg . 

Espesor de la pared del tubo, plg. 

Energía de activación de la reacción j,Cal/mol. 

Alimentación, Lbmol/Hr. 

Masa-velocidad del fluido gaseoso, Lb/Ft 2Hr. 

Energía de Gibas, Btu/mol . 

En talpía del gas (mezcla), Btu/Lbmol in. 

Entalpía molar parcial, Btu/Lbmol . 

Calor de formación, Btu/Lbmol . 

Coeficiente de película para transmisión de 

calor por convección, Btu/Ft2 HrºF. 
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k Conductividad térmica, Btu/(Ft2/in)HrºF. 

k , Constante de velocidad de reacci&n, Lbmol in./ 

Ft3Hr para 1ler. orden y Lbmol 2 in./Lbmo1Ft 3Hr. 

k0 Factor de frecuencia de Arrhenius modificado, 

mismas unidades que k. 

L 

LE 

LI 

M 

n,N • 

p 

p 

PA 

PT 

Q 

q 

Longitud de tubo de la sec . radiante, Ft. 

Longitud equivalente de los codos, Ft. 

Tiempo de limpieza del horno, días. 

Peso molecular de la mezcla gaseosa, Lb/Lbmol. 

Número de ... 

Presi&n parcial de la mezcla gaseosa, psia/ 

Lbmol in. 

Presión total del sistema, psia. 

Producción de etileno de un horno, Ton/año. 

Producción de etileno de la planta, Ton/ año. 

Calor que se da a los tubos, Btu/Ft 3Hr. 

Flux térmico que reciben los tubos, Btu/HrFt 2 . 

R Constante de los gases ideales. 

r . Velocidad .de formación del componente i, 
l. 

Lbmol/Ft 3Hr. 

r'. Velocidad de la reacción j, Lbmol/HrFt 3. 
J 

T Temperatura, generalmente ºF. 

U Coeficiente global de transferencia de calor 

por convección, Btu/Ft 2 ºFHr. 

V Volumen, Ft 3 . 

. w Flujo de masa, Lb/Hr • 

x . Concentración del componente i, Lbmol/Lbmol in. 
l. 
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Símbolos griegos~-

E Concentración de etileno, Lbmol/Lbmol in. 

~ Función que representa la desaparición de 

energía en forma de presión, psia/Ft 3Hr. 

µ Viscosidad de la mezcla gaseosa, micropoises. 

p Densidad de la mezcla, Lb/Ft3. 

íl TRl!sistencia térmica de la capa de carbón, 

6 

r 

y 

X 

$ 

e 

ºFFt 2 Hr /Btu. 

Espesor de la capa de carbón, plg. 

Patrón de calentamiento de los tubos. 

Fracción mol de H2o, Lbmol H
2

0/Lbmol in. 

Conversión, Lbmol etileno/Lbmol in. 

Porcentaje de carbón generado que se deposita 

en los tubos. 

Tiempo transcurrido desde que se puso en ser 

vicio completamente limpio, Hr. 

Incremento de .•. 

Función de 

Subíndices. -

º·º Condiciones iniciales, 

t ,m - Condiciones de pared de tubo. 

c 'Referido al carbón generado en el interior. 

d Condiciones de diseño. 

f Condiciones de película gaseosa. 

i Condiciones del interior del tubo. 

ext ~ Condiciones del exterior de los tubos. 

max - Condiciones máximas permitidas. 

min Condiciones mínimas permitidas. 
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