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I N T R 0 0 U C C I 0 N. 

El hecho de * PROBAR" antes de entrar en operación un

equipo de' una planta de proceso, ya sea antes de depositar

lo en su localidad definitiva, o una vez situado, ae pro— 

santa por la necesidad de asegurar que este equipo esté fl

bricado bajo normas ya establecidas por agrupaciones tales

comos Sociedad Americana de Prueban de aateriales ( ASTp) j - 

Asociación de Fabricantes de Intercambiadores Tubulares -- 

TEMA)= Sociedad Americana de Ingenieros Macénicos ( ASIE), 

etc.# donde estas agrupaciones dedicadas e someter a los - 

equipos a exímenos de resistencia en condiciones drésticas

la destrucción inclusive), asf como la investigación de - 

las causas mía probables de falla de los mismosi pare de - 

aata modo establecer códigos qua sirvan de quia a los dise

ñadores y fabricantes para poder estipular, ya sea, desde

J: dimensiones, o el material mis adecuado para un caso - 

especffico, hasta los patronas de fabricación de equipo -- 

mis usuales para que con ésto, los inspectores, mantenedo- 

res, operadores, y para este ceso todos ellos haciendo la

función de supervisores, se les permita endiente observa— 

cianea ( visuales unas y con la ayuda de instrusMentes otras) 

de sencillas pruebas o exámenes de campo se aseguran sai - 

de que en el diseño, fabricación, construcción y montaja,- 

se cumplieron can las normas antas uwncionados. 

En el caso de qua el equipo a " PROBAR" ese un reactor

1) vertical de poco más de 39 metros de altura, dividido

en tres secciones; posibles de interconectarsa entra si, - 
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suceda que este entre en la categoría de recipientes some- 

tidos a presian ( 4) y una de les pruebes o exámenes que se

la doben hacer por lo anteriormente expuesto, es la pruebe

hidrostática, la cual consiste en llenar el recipiente con

agua y presionarlo hasta un limita determinada ( coma se ve

ré en el Capitulo Primero ( 1). 

Aunque se indicó que las normas de diseña, fabrica --- 

c ián, construcción y montaje son para que los supervisores

de estas etapas, mediante sencillas pruebas den por cumpli

des las normas; la realizacién de estas pruebas puede pre- 

sentar alguna dificultad, no por la prueba en si, sino per- 

las características especiales de que puede estar revesti- 

da, es£ pues, para el reactor de Reformación de Gasolina - 

de la Refinería Miguel Hidalgo en Tula de Allende, Estado

de Hidalgo, el cual pasas internos de acero, tales que de

encontrarse por debajo de los 23• C y sometidos a esfuer- 

zos, son suceptibles de presentar fracturas, ya que su re

sistencia es para altas temperaturas; por este motivo la

sencillez de la prueba hidrostática requiere de considera

ciones adicionales, como lo sone el idear un sistema de - 

prueba tal, que pueda manejar el volumen de agua que se - 

necesita y que además sea capaz de mantener esta volumen

de agua a una temperatura que, durante el tiempo de llene

do, prueba y vaciado del reactor solo se pierde una conti

dad de calor le cual el final de seta aperacién nos haga

que la temperatura final sea superior a la mínima requeri

de, pera de este modo evitar el causarle daño al equipo. 
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C A P I T U L 0 I

GENERALIDADES. 

I. 1.- Descripción breve del Reactor. 

El reactor de la planta reformadora de Naftas ( 1) es

un recipiente vertical de acero A- 387 Grado C normalizado

y templado constituido por tres secciones ( A, B, C)- conecto- 

das en serie formando un reactor cada una de ellas con las

siguientes corecteristicas del recipientes

Altura total del recipiente s 39. 491 ata. 

Vel usos n  
a " 

a 377 m3

pa„ o a   a 366000 kg. 

Temperatura interna de trabajo  543• C

Presí&n interna de trabajo = 20. 7 kg/ cm2 Reactor A

20. 0   B

a M a  = 19. 3 a  C

Ade mía posee sus boquillas de entrada y salida a los

diferentes reactores de 71. 2 cm. ( 28") de libreje especial, 

cara realzada; boquillas de carga y descarga del cataliza- 

dor de 6. 67 cm., y dos registros de visita de 152. 4 cm. -- 

600) forrado con material aislante soportado sobre una es

tructura de viges de ecero y cimentacién de concreto. Para

cada uno de los reactores se tiene un cilindro de las si- 

guientes carecteristicass
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Valumen del reactor A = 62. 62 m3

Of a " 8 = 81. 95 m3

n a n [ = 125. 32

m3
y con internos en cede uno de los reactores formados con - 

canastas de malla de acere sustenitico pera sopertar el ce

telizador, con un ducts central del mismo material pera •, x

traer del lecho catalítico los productos de la reacción. 

I. 2.- Importancia del reactor come parte de con- 

versión. 

El reactor de reformación es la parte medular del pro

cese denominado platfurming ( 2) en el cual se lleva a cabo

una reacción heterogénea de reformecién catalítica que em- 

plea un catalizador selectivo que contiene pletino para -- 

convertir en presencia de hidrógeno, noftas o gasolinas de

cadena abierta, en componentes de alto octano tales cama - 

combustibles automovilísticos o gasolinas para avión. 

La reformación catelítica se usa también para produ— 

cir cargas ricas en aromáticos que par una subsecuente ex- 

tracción, pueden producir Benceno, Toluano, Xileno y eromá

ticos pesados. y

El proceso consiste en una carga de una combinación - 

de compuestos que caen dentro de la clasificación general - 

de parafinas, noftenos, aromáticos y olefinasi ya que los - 

aromáticos son relativamente estables, pasan por el reec-- 

ter sin cambiar y cuando éste carga es hidrotratode antes - 

de entrar a este procese, cualquier.• ole;7ina presente seré - 



hidrogenada a parafina a a nef tono, además para que se ten

ga una carga de mejor calidad a la refsrmaciáeA catalítica, 

deberá de tenerse un rearreglo o cambio en. la estructura - 

molecular de las parafinas y los neftenos. Para la mejor

comprensión de este procesa, se hace necesario mostrar las

reacciones principales de la reformacién catalítico que a

saber sen cuatro¡ 

e).- Dehidrsgenación de Noftenos a Arsmático*. 

b).- Hidrecrecking de Parafines. 

c).- Iasmarizact4n. 

d).- Ciclizacián de Parafinas a Naftenas. 

Ejemplos tapices de estas reacciones mane

I. 2.*.- Dehidragenacián do Naftenos a Aremáticss. 

CH
a

H2C / CH - CH

H2C CFs2

CH2
Mtil - Ciclehexon» 

Neftons) 

C" 

HCZ SkC - CH3

1 . 3 M2

HC ij:H

CH

Toluene a Hidrógens

Ar, mático) 

Los naftenos puedan e no tener ceden** da parafinas - 

unidas a ellos tal coma as ilustra. 0 as qem el número y

longitud de ellos puede variar, les neftenes con anilles - 

de seis miembros come el ciclehsxans y alquilciclahe x̂anos ' 

son rápidamente dehidrogenadesi llamándose a esta tipo de
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raacciin " Arematizecidn". 

Lo reacción de dehidregeneciin es endotirmíca, esto - 

es, consuele calor, es relativamente rápida y provoca una - 

ligera disminuciin en el volumen, asi case también en la - 

preducciin de oreméticos pesados y ademas una gran conti-- 

dad de hidrigano. La severidad de la raacciin de dehidre- 

geneciin se puede juzgar per radio de la ebservaciin del - 

cambio de temperatura a lo largo de los reactores ( princi- 

palffente el primar reactor), probando para Ñerciento de -- 

aremitices en el producto reformado, midiendo la cantidad

del gas de salida del ssperader y determinando su cantan¡ - 

de de hidrigenes una gran calda de temperatura a le largo

del primar reactor, alta producción de hidrigano por b•--- 

rril de carga y alta pureza de hidrigene, indican buena hi

drogoneciin, aunque estas puntos pueden por supuest® w* res

afectadas por el nivel de severidad de aparación y de la - 

composicAn de la cargo. 

1. 2. b.- Hidrecracking do paref ines. 

CH3- CH2- CH2- CH2- CH2- CH2- CH2- CH2- CH3 + H2

Decono + Hidrógeno

CH3- CH2- CH2 - Cm 2- CH2- CH3 + CH3- CH2- CH2- CH3

Hexano + Butene

El hidrocrecking es una reacción relativamente lente

la cual resulta en un rompimiento de molsculos de parafi-- 
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nos produciendo unas meléculos paraffnicas m; s ligeras, eª

te reacción de rompimiento consume hidrógeno y es exetármi

cm, esto es= que libera calor. Lo severidad de ta resc--- 

ción depende de las porefinas presentes en la cbrga y 68 - 

las condiciones de operación. 

Un hidrocracking medie de una producción alta de lf-- 

quido con une producción afnime de gas de estabilización, - 

y un hidrecrecking severa reduce la producción de liquido - 
debido a la generación de melículas pequeñas de gas, re3ul

tanda en una gran producción de " Colas" ligeras en la esta

bilización& entendiéndose por colas el residuo de la esta- 

bilización. 

El grado de extensión de esta reacción puede ser juz- 

gado por la observación del cambio de temperatura a lo lag

go del último reactor, el gas del domo de la estabilizado- 

ra y la producción de liquido, el producto liquido obteni- 

do y el contenido de hidrógeno en el gas del esperadart un
decremento en la cafda de temperatura ( o incremente en el - 

aumento de temperatura) a lo largo del último reactor, un - 

incremento en el producto del domo de la estabilizadora -- 

por barril rl@ r:arga, decremento en le pureza del hidrógeno

e,n el gas del separesdor$ ger.iralToen'ue indicare un incremen- 

te en el hidrocrecking. 

I. 2c.- Isom rizeción. 

La reacción de isemerizsción es aquella en la cual la

fórmula condensada del hidrocarburo permanece invarleble,- 
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pero la medida del hidrocarburo cambia, o sea que se lleve

e cabo un rearreglo molecular en la estructure. A conti-- 

nuacidn se dan dos ejemplos de isomerizaciba

CH3- CH2- CH2- CH2- CH2- CH3 CH3- CH2- CH- CH 2- CH3
CH

He xano

H 2 C CH

I
H 2 C / CH2

CH

Metí! - Ciclopentano

3 - metil - pantano

CH

CH 3 H2C cm
2

H 2 C CH

CH

Ciclohexano

Estos productos de la reacción de isomerizacián están

sujetos e reacciones subsecuentes para formar aromáticos o

pequeñas parafinas. 

Las reacciones de isomerización son medianamente exo- 

térmicas, pero la producción de calor es insignificante -- 

cuando se compare con el hidrocreckíng. 



1. 2. d.- Ciclizaci4n de Parafinas a Noftonoa. 

CH

H C CH - CH
2 3 + 

H2
CH3-( CH2) 5- CH3

M2 % CH2

CH

N - Haptana Meetil - Ciclohexano + Hidrigene

La cíclización da una parafina a un noftono- as otra - 

reacción ondotérmica, cuando se tengan noftenos do anillos

de seis miembros, habrá una dehidrogenecidn a el aramátice

resultante, directamente de la ciclizaciin, as$ cuino, para

neftenos con estructuras de anillos de más o renos de seis

miembros se rin isomurizados antes que la dehidrogeneclín - 

ocurra. 

Aunque tambie°n ocurre el inverso de la reacciín do ci

clizacidn, esta se presenta en una eenor cantidad llaménde

selo abertura do anillo, siendo similar el hidrocrecking - 

en el cual ae consume hidrágano y € s exotírmica. 

Como reacciones secundarias que dependen de la cali— 

dad de la carga se tendrá una descomposicién de contaminan

tes, o sea qt;@ si hay compuestas de azufre en la carga, -- 

ellos serén relevados de su azufre el cual en presencia de

hidrégeno, fermaril gas de sulfura de hidrégeno, úl cual se

ré removido con el separador de productos gaseosos y líqui
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dos del reactor, los compuestas metálicos serán descempues

toa con el metal contaminante el reaccionar con el platine

n el catalizador y volviéndolo a éste inactivo, aquellos

cloruros, productos do lo descomposición de compuestos or- 

gánicos de cloro, se depositarán en el catalizador y sumen

tarán la capacidad de hidrecrecking del mismo y el emenis- 

es resultante de la descomposición de compuestos orgánicos

del nitrógeno impedirán la actividad ácida del catalizador

el reaccionar con los cleruros del mismo para formar cleru

re de amen¡*. 

Debido a que se mencionan equipos auxiliares del reac

ter en el proceso de reformación catalítica, sa hace nece- 

sario el ejemplificar este proceso con un diagrama da flu- 

jo simplificada ( 3) fig. I. 2. a. 

1. 3.- Pruebas Hidrestáticas. 

Todos los recipientes utilizados en plantas de prece- 

ses químicos son susceptibles de presentar falles tonto en

la manufactura del material con que están hechos, como en

la fabricación de los mismos. Ahora bien, el estos reci— 

pientes, ya sean reactores, torres de destilación, tanques, 

te., van a ser sometidos a presión durante su vida útil, 

en la planta de procese, es esencial establecer un proca- 

dimiento tal, que garantice la seguridad en el funciona— 

miento de eses equipos, garantía debida a la calidad del

material y a lo fabricación de lea *¡ amos. Estas precedí

mientos son las pruebas hidrestáticas. 
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Figura 1. 2a Diagrama de Flujo Simplificado



Antes de establecer las condiciones a las que es rea- 

liza una prueba hidrostática, es necesario definir los si- 

guientes términos. ( 4): 

La PRESION DE, TRABAJO PERMISIBLE en un recipiente, 
es

la minims, de todas las presiones que producirán el esfuer- 

zo máximo per:nisibla en cada una de las partes de que --- 

consta el recipiente, usando su espesor nominal menos le - 

tolerancia por corrosión. 

El ESFUERZO MAXIMO PER141SIBLE es la máxima tensión a

la que puede someterse un material sin que éste pierda sus

propiedades elásticas, esto est que el dejar de aplicar la

tensión al material, éste vuelve e su forma original. 

La PRESION DE DISEÑO de un recipiente, es la presión

usada en su diseño con el propósito de establecer el espa- 

sor mínimo requerido o las características fisic®s de les
diferentes partes que lo constituyen. 

En la mayorfs de los recipientes a presión, la pruebe

hidrostática se realiza a 1. 5 venas ls wdxima presión de - 

trabajo permisible ( o generalmente 1. 5 voces la preelén de

diseño) corregida pera el efecto de la temparatuas sobre - 

el esfuerzo permisible. En general la presión total de la

prueba se mantiene por un breve periodo de tieMPo y luego

se baja a una presión no menor que dos tercios de la pro- 

sión de prueba, procediendo a inspeccionar todas las jun- 

tas y conecciones para detectar alguna posible
falla, es
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recomendable efectuar la prueba a 15. 5' C o más, cuando el

recipiente no esté especificado para trabajar e bajas tem- 

peraturas, y per otro lado, aquellos recipientes con recu- 

brimientos vidriados o alguna otra clase de material tal - 

que no pueda soportar el peso del liquido o que sean sus- 

ceptibles de contaminarse cron el liquido do prueba, pueden

ser probados con aire a 1 o 1. 25 veces la máximo presión - 

de trabajo permisible en vez de la prueba hidrostftica. 

Refirisndonos al reactor de reformación de gasolinas

de este trabajo, se puede asentar quo es un recipiente a - 

presión con recubrimientos y partes capaces da sostener el

pese del agua, pero con accesorios internos de una alea--- 

cién inoxidable resistente a la corrosión con un contenido

16 a 26 por ciento de cromo y 6 a 22 par ciento de níquel

llamada sustonitica, con la particularidad do tenor uno -- 

gran resistencia el esfuerzo a altos temperaturas pero muy

baja de encontrarse sometida a esfuerzas, estando a menos

de 23% con ésto tenemos las bases para el sistema de - - 

pruebe quo so describirí en el siguiente capitulo. 
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C A P I T U L 0 I I

DESCRIPCION CCL SISTEMA DE PRUEBA. 

Una vez conocidas las corecterfsticas de la prueba, - 

se podrén enumerar las atapms de que va a constar el siete

me, tomando como referencia el diagrama de bloques de la - 

figura II. 1 se tendré lo siguiente% 

le.- Agua de alaacanamisnto.= Este etapa quedaré c.u— 

bierte por un tanque de almacenamiento ya lecalizade en el

lugar de la pruebe con una capacidad de almacenamiento su - 

parlar a la requerida, par lo que se hace innecesaria el - 

diseñe de este recipiente. 

2a.- Llenedo.- Para la satisfaccién de asta @tapa se - 

necesita un equipo de bombeo con les requerimientos neceae

risa para mete prueba, les cuelga dependan de las carecto- 

rietices de diseño del equipo a utilizar en la siguiente - 

e tape. 

3a.- Calentamiento.- Para ente punto es propone la -- 

utilización de un calentador de fuego directo de tipo ver- 

tical qua proporciona la carga tsrmica necesaria para la - 

realizacién de la pruebe, siendo este * tepe el punto de -- 

partida para el diseñe del total del aletea* ra que seré - 

la basa de célculo para el resto de las equipes. 
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3' e.- Servicios auxiliares.- reté seré una etapa suxi

liar de la etapa de cslentemiente, ya que seré utilizada

exclusivamente para satisfacer la demanda de combustible

de la etapa entoriar, utilizando para este un tanque de

gas con la capacidad suficiente para satisfacer ese deman- 
da. 

4e.- Presionamiente.- Ya que el equipa necesario para

efectuar este etapa le da of aétede de pruebe establecido - 

par el fabricante, se utilizaré una bomba de pruebe da ti- 

po comercial qus proporciona la presión requerida. 

Se.- Inspecciones y pruebas.- Para esta etapa es uti- 

lizaré el métado . de pruebe recomendado por el fabricante y
las técnicas de inspeccién establecidas per el usuario, -- 

las cuales consisten en* 

a) Una vez llenado el reactor a las condicienas esta- 

blecidas, se elevaré la presién de 0 a 21 Kg/ cm2 menemétri

ces, en un lapsa de des horas dejéndolo en reposo durante - 

media hora y efectuando una inspeccién visual. 

b) 8e aumentar. la presión de 21 a 72. 8 Kg/ cm2 manemi

tricos, en diez horas, dejando el reactor en repeso pera -- 

des horas y luego haciendo una segunda Inspeccién visual. 

c) Se bajaré la presión de 72. 8 a 26 Kg/

cm2
manomJtri

coa, en tres horas, y se haré una tercera y ultime inspec_ 

cién visual. 
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Estimando una hora de inspeccUn para cado asna de las

etapas, este nos de un tiempo total de pruebas e ins,,,-" 

nos % a 20. 5 hrs. 

6a.- daciede.- Para asta ultiw,€ etapa se requerirá da- 

la

a

la abertura de todas las salidas posibles dal & que en el - 

reactor, para que Jata sea en el menor tiempo posible y -- 

saf no se vee efectade el equipa á,9r una subsocuiate pérdi

de de calor par un vaciada lente. 
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Figura 11. 1 Diagrama de Bloques



C A P I T U L 0 I I I. 

Ya que en le rtapa tres del dJugrama ds b? equos del - 

capitule anterior se establece que el diseño del calenta-- 

dar será la base para las características de los equipos - 

del sistema y a su vez la carga térmica que se debe de pro

percioner para compensar la pérdida de calor durante la -- 

prusbs será la base para el diseña del calentador, estas - 

beses se rén el punto de partida para dimensioner todo el

sistema de pruebe. 

II. 1.- Cálculo de la carga t®rmica. 

El célculo ds esta carga se haré por media de un ba - 

lance de calar el exterior del reactor asumiendo que las - 

perdidas de calor por conveccién y por radiación, estarén

controladas por la temperatura promedio del ambiente ( 8) y

por la temparíAtura mfni4n a la qua puadan estar las inter- 

nos del reactor ( 6) comes se asenté en el capitule primera

de este tesis¡ ahora bien, para que esa temperatura prome- 

dio ambiental sea vélida, se proveerá el reactor con una

cubierta externa consistente en una lona que sisle de las

temperaturas més bajas presentes en el transcurso de la -- 

pruebe, además le temperatura mInima permisible dentro del

reactor se fijaré en 30• C aumentando con ésto el margen de

seguridad para la prueba, y para realizar estos célculos - 

se utilizarán las correlaciones recopiladas por tic. Adems

16



g), haciendo los cilculos en unidades inglesas para faci- 

litar el uso de estas correlaciones y estableciendo la ai- 

guiente nomenclatures

A Area total vio Krsnsfarancio mmtkos cuedrades; 

A10 Area total de transferoneia, piss cuadrados' 

Al Arao externa. 

d DI¿ ma tUl a entorna, pulgadas $ 

DE Diaaatro externo, ~ tres# 

DI Diératre interna, Metras. 

e Espesor, Metras. 

H Altura, Metros. 

h Cjeficiente de transferencae r+s calor superficial

BTU/( hr.) (
ft2) (* F)$ 

he Para cenveccián natural de una superficie a un

embiants fluida$ 

hr Pare € ediscién. 

q Carga térmica teirica BTU$ 

q, Calor transferida BTU/ hr.$ 

ql Carga térmica corregida por la eficiencia dal

equioot

q2
Carga tsro+ica real. 
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r Radie, metros. 

T Temperatura absoluta, grades Rankine. 

pt Gradiente de temperaturas ' F m temperatura me- 

yor - temperatura menert temperatura externa - 

ta) temperatura promedio del aire ( tpa) s --- 
temperatura de fleme ( tf); temperatura de sal¡ 

de de los gases ( t9) f temperatura del refracto
ria ( t

r ). 

E Emisividad de sa superficie para redisción, -- 

adimensional. 

ct Difusividad' tirmica, pies2Ar. 

90 Duración de la prueba, horas. 

Las fórmulas que es utilizarón son ( 9) c

a

he = Oí19 la t1/ 3 = 0. 19 ( te - tpe) 1900999 M
4

hr = 
0. 173E L(; k) GR) 

4 ..

0.. 9 ( ii) 

Ts - Tpa

q. _ ( he e hr) Al0 at ................. ( iii) 

q = qe X 6, ( iv) 
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Come datas directos se tienen las temperaturas y el - 

tiempo, de modo que es necesaria calcular el área total ex

terna y debido a que el reactor astá constituid• per sec- 

ciones de diferente geometria se deserrollar4n las cálcu- 

los de estas ¿ rosa tomande nuevo seccionas ( Fig. III. la.) 

Las datos de las especificaciones dal reactor para -- 

las nueve secciones se enlistan en la tabla III. la. 

T A 8 L A I I I 1 a. 

ESPECIFICACIONES DE LA CORAZA DEL REACTOR

Secci4n H D. I. e r Forma Gacrá- 

3. 658

m) m) m) ( m) trica. 

1 1. 143 0. 762 0. 040 Cilindro

2 3. 112 1. 270 0. 050 Cilindro

3 1. 621 0. 050 1. 6895 Semiesfera

4 7. 092 3. 353 0. 076 Cilindro

5 4. 013 sup. 0. 100 Cono trunNe= 

Arco Esferei

3. 353 de. 

19

Inf. 

3. 658

6 7. 798 3. 658 0. 079 Cilindre

7 4. 089 sup. 0. 105 Cono trunca - 
3. 658 de. 
Inf. 

4. 115

8 9. 423 4. 115 0. 086 Cilindro

9 1, 200 4. 115 0. 086 Arco Esferei
dal. 
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Figura III. la.- Secciones del reactor de reforaacién. 



Las férmulas geométricas de las distintas formas de - 

secciones de la Tabla III. la. seno

Area del Cilindro = r( ( D. L. + 2e) H ..®......... ( I) 

Ares de la Semiesfera = 2 TT ( r + e)
2 ............ (

II) 

Area del Cono Truncado = TT 9 ( r + r')............ ( II) 

de donde: 

92 = 

H2 + f2

f = (r + e) - ( r' + e) 

r = Radia Inferior = D. I. Inf. 

2

r' Radio Superior = D. I. Sup. 

2

Area del arco esferaidel = TF
L(r + e)

2 + 

HI ..... (
III) 

de dendei r = Dms_ 

Substituyendo los valores y efectuando operaciones se

obtienen los resultados enlistados en la Tabla III. lb. 
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i A 8 L A T I I l b

Seccién Firwula utilizada Area calculada ( m2) 

1 I 3. 023

2 I 13. 394

3 II 19. 012

4 1 78. 092

5 III 45. 545

6 I 93. 485

7 III 51. 354

8 1 128. 034

9 Iv 18. 958

Dat®s diractuñ¡ 

Al - 450. 897 a2

AID : 4853. 45 pie92

Te a 30° C a 86' F a 546' R

Tpa a 15. 5' C = 60' F = 520' R

Cr = 0. 657 ( 10) 

eo a 20. 5 hra. 

Sustituyendo valores en la ecuacién ( 1) se tiene¡ 

hc = 0. 19 ( 86 - 60) 1/ 3 = 0. 563 ...............( v) 
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Sustituyendo valores en ira ecuacidn ( ii) se obtienes

7 0 657 k 6) 
4  

5m) 
hr a 0. 173 X = 0. 698

546 - 520

Sustituyendo ( v), ( vi) y A10 en ( iii)a

q = ( 0. 563 r 0. 698) X 4853. 45 X ( 86 - 60) 

q 159, 125. 21 BTU/ hr. 

Asi se tiene que la carga térmica teórica sin temor - 

en cuenta el tiempo de llenado del reactor y por la tanta - 

por recalcularse el tener el tiempo de llenado óptima para
así tenor la cargo termies real serás

Sustituyendo en ( iv) s

q a 159, 125. 21 X 20. 5

q a 3, 262. 066. 8 BTU

III. 2.- Cálculo del área necesaria para la trensmi-a

s1¿2 - d@ calar. 

Con la carga térmica encontrada, se podrá calcular la

temperatura de salida de los gasas, necesaria para hacer - 

el balance de calor qua proporciona el área de transmisión
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todo esto basado en la composicién de los gases de combus- 

tián. 

III. 2a.- Compsaiciin do les qasss de combustión. 

q a 3, 262, 066. 8 BTI! a ( III. la.) 

E1 combustible a utilizar seré gas " Embotellado' que

tiana la siguiente composiciin ( ll)s

Propano a 40% on pose. 

Butane a 60% on paso. 

P C I a 11244 cal/ kg. X 1. 8 a 20239. 2 BTU/ lb. 

poder calorffica inferior) 

Por lo tantos

Combustible necesaria a ' Ra_ 

PCI

Peso molecular del C 3 H 8 a 44

Peso molecular del C010 a 58 1

Peso molecular promsdisi

m
39262, 066. 8

C 161. 17 lb. 
20239. 2

C3.- 44 X 0. 40 a 17. 6

CV- 58 X 0. 60 : 
34. 8

52. 4
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lb. mel de combustible : 
161. 17 - 3. 08

52. 4

lb. mal de C3.- 3. 08 X 0. 40 o 1. 232

lb. mel de C4.- 3. 08 X 0. 60 • 1. 848

Total lb. mal  3. 080

las reaccionas del proceso de cembustiin sone

Rrepene.- 

Cti3- CH2- CH3+ 502 + N2 3CO2+ 4H2O+ N2+ 02 excess

Butane.- 

CH3- CH2- CH2- CH3+ 6. 502 + N2 4CO2+ 5H2O+ N2+ 02 exceso

Par lo tantas

Par ceda mol de C3 tenemos 3 salas da CO2 y 4 solos - 

de H2O y per ceda mel de C4 tenemos 4 melds de CO2 y 5 ma- 
los de H2O. 

De donde las libras axil para cada una de les preduc-- 

tas de les componantas de lo mezcla combustible saríne

Del C32

1. 232 X 3 = 3. 696 lb* mel de CO2

Dal Com

1. 848 X 4 a 7. 392 lb. mal de CO2

Total = 1T. 088 lb. mal de CO2
24



Dol C 3 9

1. 232 X 4 = 4. 928 lb. mal de H2O

Dal C4' 

1. 848 X 5 = 9. 240 lb. nal de H2O

Total = 14. 168 lb. nal de H2O

0 sea que la cantidad de productos de la reaccién de

combustión can exigen• tearicanente necesaria* 

CO2 = 11. 088 lb. mol

H2O = 14. 168 lb. mol

Por las reacciones do cembustisn sabemos quo para la

oxidacién del propane son necesarias 5 moles do 02 y para

el butano ss necesiten 6. 5 moles de 02 por le tanta las 11

bras mal de oxigene tearicamente necesarias serína

Para C31

1. 232 X 5 = 6. 160 lb. M*' ds 02

Para Cos

1. 848 X 6. 5 = 12. 012 ib. mol de 02

Total = 18. 172 lb. mel de 02
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Como la compesicián de afro para tinas prácticos In— 

dustriales, ee tome coma 21% de exfgeno y 79% de nitrdgeno. 

El nitrógeno que lleverfa el exfgeno te¿ ricomento nocese-- 

rio para el proceso de combustión sordo

lb. Taal de N = 
18' 172 --

18. 172 a 68. 36
2 0. 21

Por la práctica se sabe que una combusti3n os eficion

te en un calentador cuando el análisis Orast de les produc

tes efluentes de la chimenea llevan de un 7% a 15% de exf- 

geno el cual será el exceso precticacente necesario para - 

la completa combusti¿n dal combustible; por la tanto se te

mar¿ un 10% de exceso de aire para estas c¿ lculos, a esa& 

02 precticamw me necesario ' 10.

212
11. 1 a 95. 186 lb. mal

Asf pues el oxfgeno remanente en los gasss de combus- 

ti¿n sordo

95. 186 X 0. 21 - 18. 172 = 1. 817 lb* sol de 02

Y el nitrágano que llevar¿ el oxigene pr¿cticamante - 

necesario sería

95. 186 X 0. 79  75. 20 lb. sol de N„ 
c

Resumiendo; la composición sería
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CO2 = 11. 088 lb. mal

H2O : 14. 168 lb. mol

02 = 1. 817 lb. mol

N2 = 75. 200 lb. mol

Total de libe reel = 102. 273

Las fracciones mal serón: 

CO2 = 0. 1084

H20 = 0. 1385

02 a 0. 0177

N2 a 0. 7353
0. 9999

III. 2b.- Cálculo do la temperatura de lo flame. 

Una vez conocida la compoeicAn de leas gases de com-- 

bustidn se podrá colculer le capacidad calerifica a pre--- 

sAn censtente de la mezcla Cpm a partir de las capacida- 
des caloríficas melares Lp y de las fracciones mol calcu- 

lades, a seat

Si se supon' n 3700° F como la temperatura de flamo es- 

porada entonces las capacidades caloríficas molares aspera

das serón ( 10) r

27



CO2 = 13. 13 BTU/ lb. mal ' F

H2O S 10. 48 BTU/ lb. mel ' F

02 = 8. 45 BTU/ lb. * el ' F

N2 : 8. 00 BTU/ lb. mal ' F

Entonces el Cpm serás

Cpm = g Orp- I 3700' F
X Frecclín mel) 

e seas

CO2 = 13. 13 X 0. 1084 = 1. 423 BTU/ lb. mol ' F

H2O = 10. 48 X 0. 1385 = 1. 451 BTU/ lb. mal ' F

02 = 8. 45 X 0. 0177 = 0. 149 BTU/ lb. mal ' F

N2 : 8. 00 X 0. 7353 = 5. 882 BTU/ lb. oral ' F

Cpm = 8. 05

Con la fírmula.- 

4 =. n Cpm AT ( A) t

n = lb. mal de combustible. 

T s Temperatura de la flama - Tamp. ambiento , 

dal aire. 
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51 además consideramos un 70% de eficiencia en la --- 

tranomisián de calor, tenemos quer

ql
3. 262. 066. 8 . 

4660095. 4 BTU
eficiencia 0. 7

Por lo tanto para ese eficiencia les gases de combue- 

tián serénr

lb. mol a 102. 273 = l4á. 10
0. 7

Despejando de ( A) la temperatura de la flama, tf r

tf a
ql ; 

t s
4660095, 4 * 

60
n Cpm

a
146. 10 X 8. 905

tf = 3641. 6 ' F Valor que cencuerde con la temporatu

re supuesta de 3700• F para las

propuestas. 

III. 2c.- Cálcula de la temoeratura de salida de

los gasea. 

Para este cálculo es necesario considerar qua les ga- 

ses se lleven un 30% de la carga térmica ql hecho que roer« 
rrobore la experiencia práctica, a seas

Calor que lleven les gasas
qg = ql X 0. 30 1 e sear
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qg = 
4660095. 4 X 0. 30  1398028. 6 BTU

Utilizando la ecuacIén ( A) da 1. 2b tanasaaas

qg
tg = n Cpm  

ta

t = 
1398028'  

60 = 1134. 5 • F La cual es una tempo
9 146. 10 X 8. 905

rotura razonable. 

III ado- Cálculo da la temperatura de oared del

haz de tubas. 

Para este cálculo es necesaria escoger diémotreº cedu

la y material de la tubería que se va a utilizar en el in- 
terior del calentador y con esto conocer sus propiedades - 

mecánicas ( 5) o seas

Tubarfs+ do unc pulgeds ds3 digmetres c9dule 40 de alsociáns

Esfuerzo máximo permisible

Presión máxima permisible

Temperatura máxima permisible

Emax. : 8200 lb./ in.
2

P = 146 lb./ in. 2
max: 

Tmax. ' 1208. 4 ' R

Para una eficiencia de la junta £ de 80% y con un es- 

pesor por corres An ec de 0. 08 pulgadas y utilizando la -- 
fármulos
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Espesor = 
pnex. d

2 Emax. i c

Entoncesl

Espesor = 
140 X 1 + 0. 08 s 0. 0906 pulgadas

2 X 8200 X 0. 8

Comparando esta resultado con el de 0. 133 pulgadas -- 

5), se establece que la tubería supuesta, cumple con la - 

ospeciticacián y además proporciona un 30% de margen de se

guridad. 

De lo anterior se deduce que le temperaturs de la pa= 

red del Paz coa tuberie será la temperatura máxima permisi- 

ble, a sass

T 1208. 4 • R
max. 

Con los datos de las cálculos anteriores y la siguien

te tármula ( 10) 1

4 4

q02 = 0. 173 Al0 £ T9 / - TMax* + 
hc A10 ( Tg- TmGx.) 

100 j

Do donde ( 10).- 

e!. 1

of = 1

hc = 7 ( 13) 
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Entencsss

q 4

q2 = 0. 173 A10 1 (
15

10017) 
e l C1100. 4

Por lo tantos

7 A10 ( 1594. 17 - 1208. 4) 

q02 a 10184. 92 A10 .. 490. 040 ( I) 

La acuacién ( I) es una relacién de la carga térmica - 

rsal y el gres do transforenciao ye que la carga térmica - 

real es el total de lo suma de q y el calor que se debe - 

do dar para compensar las pérdidas durante el procedimien- 

ts. ds llenado ( qL), 
el cual se función del tiempo en el -- 

que se efectw ente operación, y a su jaez, esta tisepo ds- 

osnds del digmetro eses económico de la tubería empleada pª

re efectuar este operación, por la tanta es hace necesario

el ®ncontror ese dié"—tra. 

III. 2e.- Cglculo del di¿metro econWco. 

para esta cálcula se supondré un tiempo de llanada y - 

se encontrar¿ un gasto en galones/ minuto, el cual es compl

rarg an ( 12), obtenlindeises
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Volúmen total del reactor = 377 m3 ( 1) = 13387. 27 Pies

Tiempo de llenado supuesto = 6 hri, = 21600 seg. 

Por lo tantos

Gesto = 
13387. 27 = 

0. 619 pies
3/

599. 
21600

G. P. M. = 0. 619 X 448. 831 = 277. 8

Llevando este dato a la figura III. 2e, se obtiene un - 

diámetro de 4 pulgadas, el cual con el cálculo de su ¿ res - 

se obtiene la velocidad, o sea% 

2
4

Area = 
p = 3. 1416 a 0. 0872

4 4

Velocidad = 
Gasto = 0. 0619

Ares 0. 0872

Velocidad = 7. 09 pies/ sag. 

Comparando este valor con el de velocidad económica en

flujo turbulento para tuberie de acero c4dula 40, ( 12) para

une densidad del fluido de 62. 4 lb/
pis3, que es de 7. 4 ---- 

píes/ seg.; el diámetro escogido de 4 pulgadas es el wás Scº

némico y por lo tanto el tiempo áptime de llenado del resc- 

tor es de 6 hrs. 
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Diámetro

conimicei

Pulgedse
32
30

8

6 . 

2

Denaided

Ib/ p ie3

2I) 0

l00

b0
60

40

20

10

Figura III. 2e.- Diámetro económico. 



III. 2P.- Cálculo de las pérdides de calor du - 

rente el precedIm iento de llenado. 

La ouración de la epereci&íl de llanada sará de 6 I rs. 

III. 2e) por lo tanto se llenará un sexta del recipiente - 

cedo hora, o sea que, el calar perdido por cada sexto del - 

recipiente serás

q, . 159. 125. 21 . 26520. 868 BTU/ hr. 
6 6

El calor que se pierde durante la primera hora de lle

nada suponiendo que se llene 1/ 60 de área por minuto esa

26520. 868 .. 7. 36 BTU/ min. por 1/ 60 área. 
60 X 60

Sea Q, = 7. 36 BTU/ Ain. ( 1/ 60 ¿ res) el color perdido al es- 

ter llena 1/ 60 do área. 

Sea
Q -

2 = 3. 68 BTU/ min. ( 1/ 60 área) el calor perdido el --- 

2

llenar de 0 a 1/ 60 de área. ¢ 

por lo tante: 

Calor total perdido desde cero a el área total en la - 

primera hora esa

60
Q, * 2 i) s 60 X 7. 36 * 1830 X 3. 6B

i 1

6078 8TU/ hr. de 0 a 1/ 60 del área total
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De donde s

Para la la. hora 6078 6078. 000

2a.' hora 26520. 868 X 1 6078 32598. 868

3n. hora 26520. 868 X 2 6078 59119. 736

4a. hora 26520. 868 X 3 6078 85640. 604

Se. hora 26520. 868 X 4 6078 112161. 470

6s. hora 26520. 868 X 5 6078 s 138682. 340

0 sea quos

q` = 434, 281. 016 BTU

Total a 434281. 018

III. 3.- Cálculo de las especificaciones del

calentador. 

Anteriormente se estableció que q2 : ql + ql s `';, mc= 

ql m 4660095. 4 BTU ( I. 2b) 

q = 434281. 0 BTU ( I. 2f) 

Entoncess

Por lo tanto: 

q2
2 4660095. 4 + 434281. 0

q2 : 
5094576. 4 BTU
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III. 3e.- C6lculo dal número de tubos del haz. 

El calor que se necesita generar por hora es* 

q = 
5094376. 4

02 6
a 849062. 73 BTU/ hr. 

E1 área necesaria para transmitir ese calor sere

de 1. 2d se t ie ne % 

q02 s 10184. 92 A10

A s 849062. 73 s 83. 36 pies
10 10184. 92

pies/ tubo a 83. 36 a 242. 3
0. 344

Si se utilizan tubos de 6. 562 pies ( 2mte.) entoncesa

Número de tubos a 242' 3 a 36. 9 tubos
6. 562

III. 3b.- Cálculo del espesor del refractario. 

El diémetro de la coraza del calentador seré una fun- 

ción del número de tubos y el espesor del refractario; va- 

que el número de tubos se conoce ( III. 3e) solo reste calcu

lar el espesor del refractario para lo cual es necesario - 

el utilizar una fdrmula donde intervenga el coeficiante te

tal de transferencia de calor " U" el cual es el inverso de

le sume de las resistencias parciales de las zonas de ---- 
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transferencia de calor existentes en el calentador, las -- 

que se ilustran en la siguiente figura ( fig. III. 3a). 

Este consideración se deba a la facilidad de obtener - 

estas resistencias que son el inverso de los cesficientes- 

auperficiales de transferencia de calor para el caso de -- 

las zonas de redieción y convecci$n, y para las zonas de - 

conduccíén, son el cociente del espesor y la conductividad

térmica del material respectivo= ahora bien, el espesor -- 

óptimo del refractario será el que resulte gas economice - 

an función de las perdidas de calor que se produzcan, o -- 

aeel

q = UA At
P

q = color cedido el medio ambiente par la coraza del co -- 
P

lentador, BTU. 

U _ ceeficionte de transferencia de calor BTU/

pial °
F
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at a t - t' t t' es la temperatura a la cual se desea que

esté la coraza a 122 ° F

Como U a
1

1

hl + hl + 
k + k + h + h

ri ci r e r c

Entonces de i. l ec. ( ii) 

4 4

h) 
Tr

h"
0. 173 \ ` IaÓ

ri T - Tr

Cavo Tr no se conoce, es calcular¿ o partir de un pre

medio entre cinco diferenciales de temperatura esperadas, - 

0 sea: 

Sit

T9 - Tr a 50 • R entonces hri seri de 26. 2 OTU/ hr. pie ° F

100 ' R " " " " 25. 5 " 

a 200 • R " " " " 23. 18 " 

a a 300 ° R w " w " 25. 5 " 

4CO ' R " " " " 21. 7 " 
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Por la tenter

De ( 13)* 

h
ri .  

24. 4 BTU/ hr. 
pie2 -

F

hci = 7 BTU/ hr. 

pie2 '
F

Utilizando las mismas ecuaciones de I. l ea. ( 1) 1 ( 11), lao

temperatures t' y tpo se ebtandrás

De donde e

i

hr = 1. 161 BTU/ hr. pin • F

hc a 0. 712 " 

hr + he a 1. 913 BTU/ hr. 
pie2 '

F

Estableciendo que el espesor de la coraza sari de 1/ 16 de - 

pulgada, entonces* 

0. 0052 = 
0. 0002

ka 25. 9( 12) 

Agrupando los tírminos, que permanecen constantes% 

1 a 0. 0409
hri

1 = 0. 1428

hci
W



a = 0. 0002
k

1 a 0. 5227
hr + hc

Total a 0. 7066

Suponiendo un espesor de refractario de una pulgada. 

Por lo tanto¡ 

S.

1 a 0. 083 a 1. 282

hr 0. 065( 14) 

U = 
1 = 1 = 

0. 5028
0. 7066 + 1. 282 1. 9886

El diimetro de la tuherí* del calentador estaré dado

por el número de tubos más el especiamiento entre ellos, - 

0

el cual se recomiende s* a s dela d® 1 diar'oátro nominal

de la tubería ( 13) o sea¡ 

Perímetra = 37 + ( 37 X 2) = 111

Diámetro dei haz de tubería = 
111 = 

35. 33 = 35 11/ 32 de pulgada
17

Si el refractario se coloca a una pulgada de separa-- 

cián de los tubos, entonces¡ 
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Diémetra interno del refractario = 35. 33 + 2 = 37. 33 pulg. 

3. 11 pies

Area interns del refractario = 2 X 3. 11 X 6. 562

128. 22 pies

Area extorne de is coraza = 211 X 37. 33 + 2. 06 X 6. 562
12

135. 33

Area media = 
128. 22 + 135. 33 = 

131. 77
2

Por le tantea

q = 0. 5028 X 131. 77 X ( 1134. 17 - 122) = 67060. 26 BTU/ hr. 
P

Entonces el porcentaje de calor perdido sería

Sustituyendoa

q
X 100 = 

402

67960. 26 X 100 c 7. 9% 
849062. 73

Utilizando el mismo método de cálculo para 2, 3, 4 y- 

5 pulgadas de espesor del refractario se obtiene¡ 
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Espesor ( oulgades) % de pérdida

1 7. 9

2 4. 9

3 3. 6

4 2. 9

5 2. 5

De ( III. 2a) el poder calorífico del combustible es dR

20239. 2 ETU/ lb., por otro lado las libras por hora de com- 

bustible serán q02/ PCI; el costo del combustible ( 15) es - 

de 1. 52 pesos/ Kg ( 0. 691 pesos/ lb.); la densidad del refrec

tario ( 14) es de 885 Kg/ m3 ( 55. 125 lb/ pie
3); 

el costo del - 

refractario ( 14) es de 1. 773 pesos/ lb. y considerando un - 

80% de eficiencia en la colocación del mismo, el costo --- 

real será de 2. 216 pesos/ lb. 

Con los datos anteriores se haca posible el graficar- 

costo de refractario centre espesor supuasto y costo de -- 

combustible perdido contra ese mismo espesor. Resumiendo, 

en las tablas III. 3s, III. 3b y graficando en la figura --- 

III. 3b se llega e la conclusi4n de que el espesor óptimo - 

es el de 2 7/ 8 de pulgade: 
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T A 9 L A I I í 3 a

Refrecterios

Espesor Area Densidad Precio Importe

pies
pies2 lb/ pie3 peses/ lb. pesos. 

0. 08 131. 77 55. 125 2. 21 1284. 25

0. 17 135. 21 55. 125 2. 21 2800. 25

0. 25 138. 65 55. 125 2. 21 4222. 80

0. 33 141. 98 55. 125 2. 21 5708. 00

0. 42 145. 42 55. 125 2. 21 7440. 70

T A 8 L A I I I 3 b

Combustibles

Espesor Calor Combustible Precio Importe

perdido X 6 hrs. 

pias ETU/ hr. lbs pesos/ lb. pesos

0. 08 67060. 26
1

19. 88 0. 691 13. 70

0. 17 41604. 07 12. 33 0. 691 8. 50

0. 25 30566. 26 9. 06 0. 691 6. 25

0. 33 24622. 82 7. 30 0. 691 5. 05

0. 42 21226. 57 6. 29 0. 691 4. 35
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Pesos

103

7. 5

7. 0

6. 5

6. 0

5. 5 ' 

5. 0

4. 5

4. 0

3. 5

3. 0

2. 5

2. 0

1. s

1. 0

Figura II1. 3b.- Espesor económico del refractario. 
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TTT. 4.- Selección delguemader. 

Ya que existe la facilidad de utilizar les quemadores

existentes para los calentadores de las plantes de Proceso

en construcción, se hace innecesaria el diseña del requerí

de para el sistema propuesto, por el hecho de que las dis- 

ponibles cumplen satisfactoriamente con les requisitos ne- 

cesarios para el buen funcionamiento del calentador calcu- 

lado, baséndose este en la curva de trebejo ( fig. III. 48), 

realizada con dates disponibles ( 16) los cuales indican -- 

que manteniéndose a 2 lb¡ in. 2 la prssi¿n de alimentación - 
el quemador, y suponiendo une eficiencia de trabajo del G+: 

85% se obtendré la cantidad de calor requerida para la car

go térmica calculada. 

IIi. 5.- Célculo del tire natural. 

E1 tiro natural es la diferencia entra el tire tes -'.- 

co menos las pérdidas por fricción. 

El tiro teórico, se aquel que se produce por ^. a dife- 

rencia manométrice en columnas estéticas iguales de aire - 

atmosférico y gases de combustión, el cual se pueda calcu- 

lar mediante la siguiente fórmula ( 12) i

0. 256 LP
1 - L ........ ( i) 

apt Tpe T
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BTU/ hr

4 X 10

3 X 10' 

2 X l0E

1 X 106

P9ig) 

Figura III. 4s. Curva de trebejo del quenader Johr Zink. 



En donde í

apt Tiro teórico, in. de H2O

L ' Altura de la chimenea sobre el calentador= pias

P Presión baromitrice in. do Hg. 

Tomando valores. - 

L = 6. 562 pies

P = 22. 83 in. Hg ( 8) 

T 520 ' R ( III. 1) 
pa

T 1594. 5 ' R ( II1. 2c) 
9

Sustituyendo en ( i) t

1 _ 1

AP t = 0. 256 X 6. 562 X 22. 83 X ( 
520 1594. 5

0. 049 in. do H
2

0

Las pérdidas par fricción puedan calcularse de la si- 

guiente maneras

2
1 fL  

Pf = 
u - ......... (

ii) 

2g 0 5. 2

En donde
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pf Perdidas por fricciéna in. de H20

u Velocidad de los gases; pies/ seg. 

o Constante dima,nsional c 32. 17

f Factor de fricción. 

Pg Densidad de los gases; promedio lb/

pie3
De III. 2a la fracción mel de los gases de combustión esa

CO2 = 0. 1084

H 2 0 = 0. 1385

02 = 0. 0177

N2 = 0. 7353

La densidad de los gases de combusti$n ( 12) esa

P = 0. 1170 lb/

pie3
CO2

Ñ0 = 0. 0476 " 

2

ko = 0. 0846 " 

02

P
N2 = 

0. 0744 " 

Entonces la densidad de la mezcla de gasas de combus- 

tión P
mg

sería

46



CO2 = 0. 1084 X 0. 1170 = 0. 0127

H 0 = 0. 1385 X 0. 0476 = 0. 0066
2

02 = 0. 0177 X O. OeI6 = 0. 0015

N2 = 0. 7353 X 0. 0744 = 0. 0547

P = 0. 0755 lb/

pie3
mg

Utilizando el método desarrollado en III. 2a para cono

cer las libras/ hr. de los gases de combustión, se tiene -- 

que el calor que se necesita generar por hora ( III. 3e) es: 

se rd: 

q02 = 849062. 73 BTU/ hr. 

La cantidad de combustible por hora de calentamiento - 

849062. 73 = 
41. 95 lb/ hr. 

20239. 2

41. 95 = 0. 8 lb. mol/ hr. de combusts

52. 4

ble. 

lb. mol de C3.- 0. 8 X 0. 40 = 0. 32

lb. mol de C4.- 0. 8 X 0. 60 = 0. 48

Las libres mol/ hr. de los productos de la reacción de

combustión serán: 
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Cantidad de CO2. 

Del C 3 3

Dal CO

0. 32 X 3 = 0. 96 lb* mol/ hr. de CO2

0. 84 X 4 = 1. 92 lb. mol/ hr. de CO2

Total = 2. 88 lb. mol/ hr. de CO2

Cantidad de H2O. 

De C3% 

De C 4 a

0. 32 X 4 = 1. 28 lb. mol/ hr. de H2O

0. 48 X 5 = 2. 40 lb. mol/ hr. de H2O

Total = 3. 68 lb. mol/ hr. de H2O

Cantidad de 02 teóricamente necesario. 

Pare C31

0. 32 X 5 = 1. 60 lb. mol/ hr. de 02

Para C 4 a
0. 48 X 6. 5 = 3. 12 lb. mol/ hr. de 02

Total = 4. 72 lb. mol/ hr. de 02
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El nitrógeno te&ricamente necesario esa

4272 - 
4. 72 = 17. 75 lb. mol/ hr. de N2

0. 21

El oxigeno precticemente necesario sorda

4. 72 X 1. 1 = 24. 72 1b. mol/ hr. de. 02
0. 21

Entonces el oxigeno remanente en los gases de combustión - 

serás

24. 72 X 0. 21 - 4. 72 a 0. 47 lb. mol/ hr. de 02

Por lo tanto el nitrógeno precticamente necesario serás

24. 72 X 0. 79 = 19. 53 lb. mol/ hr. de N2

0 sea que la composición serás

CO2 = 2. 88 lb. mol/ hr. 

H2O s 3. 68 lb. mol/ hr. 

02 s 0. 47 lb. mol/ hr. 

N2 = 19. 53 lb. mol/ hr. 

Luego entonces las libres/ hr. de los gasea de combustión - 

se rán s
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2. 88 X 54 = 155. 52 lb/ hr. 

3. 68 X 18 = 66. 24 lb/ hr. 

0. 47 X 32 = 15. 04 lb/ hr. 

19. 53 X 28 = 546. 84 lb/ hr. 

Total = 783. 64 lb/ hr. 

E1 gasto de los gases de combustión esi

783. 64 . 10379. 3 pies 3/ hr. = 2. 88 pies
3/

sag. 
0. 0755

Se propone una chimenea de 10 pulgadas de diémetro ex

terno con un recubrimiento refractario interno de 2 pulga- 

das de espesar, de 6. 562 pies ( 2 mts.) de altura proporcio

nando un área deo

3, 1416 X 6- X 6. 562 = 10. 3 pies
12

Entonces la velocidad seré% 

2. 88 . 
0. 28 pies/ seg. 

10. 3

Para el célculo del factor de friccién se utilizaré ( 12)* 

Nr = 
24000 X W

e D ( T9 • 715) 
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Dor donde s

Nr Número ds Reynelds. 
e

W Flujo de gases; lb/ hr. 

Por lo tantos

N
24000 X 783. 64 z 16286. 9

re 0. 5 ( 1594. 5  715) 

Lo cual nos dí un factor de fricción extrapolado ( 12) des

f = 0. 030

Con los valores encontrados substituyendo en ( 11) es tienes

p= 
0. 28 2 X l t ( 0. 030) ( 6. 5621 X 0. 0755 a 4 X 10- 5

f
2 X 32. 17 0. 5 5. 2

Pulgadas de

H 20

Luego entonces el tiro natural seré: 

AP - Pf = 0. 049 - 0. 00004 : 0. 04896 ds H
2

0

Del cálculo anterior se deduce que la chimenea pro --- 

puesta seré suficiente para extraer los gases generados -- 

por la reaccidn de combustión. 
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III>5.- Célcula de la temperatura de saltdcdsl aqua. 

Este cálculo se haca para especificar las condiciona

de operación, y tener una variable de control del sistema. 

Con el mismo procedimiento de cálculo para las áreas - 

utilizado en III. 1 pero ahora referido a las áreas inter— 

nos dal reactor para con esto calcular el área media se ob

t ¡ano s

Secci&n Asea Interna Area media ( Am) 

m2) (®

2) 

1 2. 736 2. 879

2 12. 416 12. 905

3 17. 935 18. 473

4 74. 706 76. 398

5 44. 227 44. 885

6 89, 614 91. 549

7 50, 004 50. 678

6 121. 817 I24. 925

9 17. 823 18. 390
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Con las siguientes fórmulas y datos ( 9) es posible -- 

calcular la temperatura interna de la pared para las dife- 

rentes secciones del calentador, pero ya que la sección 1, 

es la de menor ¿ rea y por lo tanto le que se encontrará a

mayor temperatura, se tomar¿ ésta como la temperatura de - 

pared en todo el reactor. 

De donde: 

Entonces: 

q2 t interne - t extarne

26. 5 R

R = resistencia = 

k Á p • F/ hr. BTU

m

t interna = 
q2

R + t externa
26. 5

R = 
40 X 0. 00328 = 

0. 0001556

2. 879 X 10. 764 X 27

t interne = 5004376. 4 X 0. 0001556 + 86 = 124. 66' F = 51. 51C

26. 5

Entonces la temperatura del agua ser¿* 

q2 = m Cp ( tagua - tpered) 

m = 829400 lb. de H20

Cp = 1. 0 BTU/ lb. ' F
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Par lo tente

q2
tague m Cp tpared

5094376. 4 + 
124. 66 = 130. 8' F a 54. 9' C

829400 X 1

54. 9° C será la temperetura e la que deberé de salir - 

el agua del calentador al momento de iniciarse la circula- 

cién de este. 

III. 7.- Datos de diseño del calenteder. 

Carga térmica. - 

5094376. 4 BTU ® 6 hrs. de operación. 

Tuberfa interne. - 

Número de tubos; 37

Diámetro; 1 pulgada cd 40

Material; Aleacidn 11/ 4 Cr - 1/ 2 fro

Pitch; 1 pulgada

Arreglo; Cilíndrico

Altura; 6. 562 pies ( 2 mts.) 
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Cubierta.- 

Chimenea. - 

quemador. - 

Diámetrp; Al 11/ 32 pulgadas

Material; acero el carbón

Espesor' 1/ 16 pulgada

Altura; 7. 87 pies ( 2. 40 sots.) 

Diámetro; 10 pulgadas

Material; acero el carb&n

Altura; 6. 562 pies ( 2 mte.) 

Tipo; John Zink saris DBA - VIA

Pre si®n de epe fal; cn; 2 lb/ in. 2

ReFrecterio.- 

Clave; APG - 55

Espesen 2 7/ 8 de pulgada

Anclaje; acero el carbón

Aplicación; Total
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Saporta. - 

Triple de 23 5/ 8 de pulgada de altura, soldado e

la base de la coraza. 

Temperatura del agua. - 

Entrada 15. 5 ' C

Salida 54. 9 ° C

III. 8.- Célculo de le presién de descargo de la bomba_. 

Utilizando el esquema isométrica de tubería III. 88 pª

re el célculo de la celda de presién en el sistema y utili

zando el método de célculo propuesto por Rase ( 17) se tie- 

nes

2

íF a fLe u

D 2gc

Due
N

ra K

Ph H9 9 = 1
9c 9c

De donde s

0 ............ ( i i ) 

iii) 

íF = Pérdidas por fricción; pie - lb. 

Le = Longitud equivalente; pies. 
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l= Viscocidad absolute, centipoises = 0. 565

Ph = Presidn hidrostítica, pie - lb. 

u = 7. 06 pies/ seg. ( III. 29) 

D = 4 pulgadas = 0. 333 pies

P= 62. 4 lb/

pie3
0 sea que la caída de presiSn en la tubería será: 

N = 
0. 333 X 7. 06 X 62. 4 = 384117. 1

re 0. 569 X 0. 000672

Para tubería de ¡ acero de 4 pulgadas ( 19) : 

Por lo tanto: 

E/ D = 0. 00045

f = 0. 018

La longitud equivalente ( 19) es: 

Longitud de la tubería = 72. 291 X 3. 281 = 237. 187 pies

10 codos 90• STD de 4" = 90 X 0. 333 X 10 = 299. 999 pies

2 válvulas de compuerta de 4" s 13 X 0. 333 X 2 = 8. 666 pies

2 vélvules de retén de 4" = 135 X 0. 333 X 2 = 89. 999 pies
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2 Te estendar de 4" = 20 X 0. 333 X 2 = 13. 333 pies

649, 186 pies

Substituyendo en ( i): 

EF = (
0. 018) ( 649. 186) 

X
7. 06 2

0. 333 64. 34

27. 16 pie- lb. r/ lb. X 62. 4 lb/

pie3
X 0. 006944 = 11. 77 lb/ in. 2

Para la tubería que sube el reactor substituyendo en ( iii): 

Ph = 165. 66 X 62. 4 = 10337. 2 X 0. 006944 = 71. 78 lb/ in.
2

La caída de presión en el calentador por tubo es: 

Gesto = 0. 619 pie53/ seg. ( III. 2e) 

Area/ tubo = 
83. 36 = 

2. 25

pies2 (
III. 3e) 

37

u = 0. 619 a 0. 275 pias/ ssg. 
2. 25

Substituyendo en ( ii): 

1

N = 
TY X 0. 275 X 62. 4 = 3740. 5

re 0. 569 X 0. 000672
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Para tubería de acero de 1 pulgada ( 19) 1

E/ 0 = 0. 0018

Per lo tant®1

f = 0. 042

Substituyends on ( i) 1

fF = (
0. 042) ( 6. 562) 

X
0. 275 2 = 

0. 083 64. 34

0. 0039 X 62. 4 X 0. 006944 X 37 = 0. 06 lb/ in. 2

La presión hidrostética en el calentador substituyendo en - 
iii) writ

Ph = 9. 843 X 62. 4 X 0. 006944 s 4. 26 lb/ in.
2

Total de calda de presiéns

11. 77

71. 78

0. 06

4. 26

87. 87 lb/ in. 2 X 703. 067 X10000 = 6. 18 Kg/

ca2
AM



0 sea que la bomba deberé descargar e 6. 18 Kg/
cm2

III. 9.- Calculo de lo potencia de le bomba. 

La potencia de la bomba, es posible utilizarla median

te las siguientes férmulos empíricas ( 20)% 

Hp = ( 0. 000648) ( calda de presión) ( G. P. M. desplazados) 

G. P. M. desplazados = G. P. M. transferidos/ eficiencia volumé

trica. 

De III. 81

Gesto = 0. 619 X 448. 831 a 277. 826 G. P. M- 

Eficiencia volumétrica = 85% 

Calda de presión = 87. 87 lb/ in.
2

Entoncess

G, P, m. desplazados = 
277' 826 = 

326. 85

0. 85

Por lo tantos

Hp = ( 0. 000648) ( 87. 87) ( 326. 85) = 16. 6

Potencia = 20 Hp
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III. 10.- CElculn del recipients para gas combustible. 

Culculande la cantidad de gas que se requiere durante

la eteoa de calentemiento será posible escoger el recipien

te requerida para la pruebe siendo este de tipo comercial. 

PCI = 20239. 2 BTU/ lb. ( III. 2a) 

q02 - 
849062. 73 BTU/ hr. ( III. 3a) 

Tiempo de llenado o de calentamiento = 6 has. ( III. 2e) 

lb/ hr. de combustible = 
849062. 73- 

41. 95
20239. 2

Combustible total requerido = 41. 95 X 6 = 251. 70 lb. 

114. 2 Kg. 

Ya que en z1 rccdo sm die;rrr!n tanque pare gas rin

capacidades de 300 Y 500 Kgs. se utilizar$ uno de 300 Kg. 
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C A P I T U L 0 1 V

Con los datos de diseño del capitulo III se hace pos¡ 

ble construir un diagrama de tubería e instrumentación, el

cual constaré do el siquiente equipo y accesorios: ( figura

I V. la. ). 

a).- Bomba de carga centrífuga con una eP = 6. 18 Kg/ 

cm2; una capacidad de bombeo de 277. 8 G. P. M. y - 

20 Hp de potencia. ( P - 1). 

b).- Tubería para el transporte del agua en el Siste- 

ma de 4 pulgadas de diémetro, acero el carbón de

150 # y 900 #. 

c).- Calentador de fuego directo de SC94376. 4 BTU en

6 horas de operación. ( S - 1). 

d).- Tanque de gas con una capacidad de almacenamien- 

to de 300 kilogramos. ( V - 1). 

a).- Tubería de 3 pulgadas para gas de acero el car- 

bón, a una presión de operación de 2 lb/ in. 2

f).- Bomba de prueba de tipo comercial de desplaza --- 

miente positivo con una ¿IP = 100 Kg/ c m. 2 ( F - 2) 

g).- Accesorios] los requeridos para el sistema, ( vél

vulas, indicadores de temperatura y presión etc.) 
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C A P I T U L O V

COSTOS. 

V. 1. -. lista de equipo. ( Fig. IV. 1a) 

Partida 1 - E.- Bomba centrifuga horizontal, P - 1; ----- 

4P = 6. 18 Kg/ cm2; 20 Hp; acero a3 carbón; - 

Fluido: ague fr£s; accionada con motor --- 

eléctrico. 

Partida 2 - E.- Bomba de prueba, P - 2; dP = 9342 Kg/
c02; 

Acero el carbón; Fluido; agua calienta a - 

54. 9 * Cl accionada con motor de combustión. 

Partida 3 - E.- Tanque horizontal, V - 1; capacidad; ---- 

300 Kg. de gas; cabezas semielipticas; me- 

teriala SA - 455 grado A; espesor 4. 76 mm. 

V. la.- Costo de equipo ( 21). 

Partida Cantidad Precio unitario Importe

1 - E 1 2, 700 dlls. 2, 700 dlls. 

2 - E 1 13, 400 dlls. 13, 400 dlls. 

3 - E 1 107 dlls. 107 dlls. 

Total a 16, 207 dila. 
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V. 2.- Lista de materiales e instrumentos. 

Fig. I11. 7 y III. 8e.) 

Partida 1 - M.- Cemento refractario A. P. C. - 55. 

Partida 2 - M-- Quemador John Zink serie 8. D. 8. A. - M. A. 

Partida 3 - M.- Tubería 10" 0 150 # acero al carb6n. 

Partida 4 - M.- Lámina de 3. 30 m. X 2. 40 m. X 0. 0016 m. 

acero el carbón. 

Partida 5 - M.- Tubería 1" 0 CD. 40, acero A - 335. 

Partida 6 - M.- Vélvula retén 4" 0 150 # cara realzada, -- 

acero el carbón. 

Partida 7 - M.- Válvula de compuerta, cuña sólida 4" 0 --- 

150 # cara realzada, acero al carbón. 

Partida 8 - M.- Vélvula retén 4" 0 900 # casquilla solda-- 

blei acero el carbón. 

Partida 9 - Ma- Vélvula de compuerta, cuña sólida 4" 0 --- 

900 # casquillo seldables acero el carbón. 

Partida 10- M.- Tuerca unión 4" 0 900 #. 

Partida 11- M.- Codo 90° radie largo 4" 0 150 # i acero el

carbón. 

Partida 12- M.- TE. 4" 0 150 # t acero el carbón. 
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Partida 13- M.- Codo 90° radio largo 4" á 900 # t acero el

carbón. 

Partida 14- M.- TE. 4" 0 900 #; acero el carbón. 

Partida 15- m.- Válvula de globo 4" 0 900 #; casquillo sol

dable; acero el carbón. 

Partida 16- M.- Válvula de aguja 3" 0 150 f; casquillo sol

debles acero al carbdn. 

Partida 17- M.- Válvula de compuerta 3" # 150 #; casquillo

soldablei acero el carbón. 

Partida 18- M.- Tuerca unión 3" 0 150 #. 

Partida 19- M.- Codo 90` radio largo 3" 0 150 fl; acero al

carbón. 

Partida 20- M.- Tubería 4" 0 150 f; acero el carb©n. 

Partida 21- M.- Tuberfe 4" 0 900 f; acero el carbón. 

Partida 22- M.- Tubería 3" 0 150 f; acero al carbón. 

Partida 23- I.- Termómetro bimetálico 0 - 100• C; carátula

5" 0; vástago 3 1/ 2" de largo. , 

Partida 24- I.- Termopozo; acero inoxidable A - 316' 4" ds

largo. 

Partida 25- I.- Manómetro 0 - 11 Kg/
cm2; carátula 4 1/ 2" 0.' 
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Partida 26- I.- Mendmetre 0 - 140 Kg/ cm2, carátula 4 1/ 2" 0. 

V. 2a.- Costo de materiales e instrumentos ( 22). 

Partida Cantidad Precio Unitario Importe

1 - M

2 - MI

3 - MI

5 - tM

7- M! 

8 - D9

9 - Al

10 - m

11 - m

12 - m

13 - m

14 - MI

210 lb. 

1

2 M. 

1 16m. 

75 m. 

1

3

3

3

2

7

2

7

2

0. 08 dlls/ lb. 

1600. 00 dlls. 

14. 05 dlls/ m. 

265. 00 dlls/ 16m. 

17. 93 dlls/ m. 

395. 00 dlls. 

427. 00 dlls. 

1405, 00 dlls. 

1277. 00 dlls. 

60. 00 dlls. 

6. 00 dlls. 

13. 00 dlls. 

9. 00 dlls. 

20. 00 dlls. 

16. 80 dlls. 

1600. 00 " 

28. 10 " 

265. 00 " 

1344. 75 " 

395. 00 " 

1281. 00 " 

4215. 00 " 

3831. 00 " 

120. 00 " 

42. 00 " 

26. 00 " 

63. 00 " 

40. 00 " 

66



15 - M 1 1427. 00 dlls. 1427. 00 dlls. 

16 - M 1 495. 00 dlls. 495. 00

17• - M 1 362. 00 dlls. 362. 00

l8 - Mr 1 4. 11 dlls. 4. 11

19 M 4 3. 00 dlls. 12. 00

20 M 8 m. 5. 35 dlls/ m. 42. 80

21 M 81 m. 25. 80 dlls/ m. 2089980

22 M l8 m. 3. 00 dlls/ m. 54. 00

23 I 1 44. 13 dlls. 44. 13

24 I 1 26. 70 dlls. 26. 70

25 I 2 30966 dlls. 61. 32

26 I 1 65. 14 dlls: 65. 14

Total m 17951. 65 dlls. 

V. 3.- Costo total instalada C. T. I. ( 23). 

C. T. I. = Costo de equipo + costo de materiales e ins- 

trumentes + costo de construcción y mano de

abre, 

De dende i
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Costo de construcción y mano de obra = 15% ( de costo de -- 

equipo + izosto de - 

materiales e instru

mentos). 

Costo de equipo = 16, 207. 00 dlls. 

Costo de materiales e instrumentos = 17, 949. 25 " 

Cesto de construcción y mano de obra - 5, 123. 43 " 

C. T. I. = 39, 279. 68 dl1s. 

V. 4.- Inversión total I. T. 

I. T. = C. T. I. + costo de operacién + costo de manten¡ 

miento. 

Costo de operación = 3. 5 turnos X 2 operadores/ turno

X 10. 37 dlls/ operador. ( 24) 

a 72. 59 dlls. 

Costo de mantenimiento = despreciable, ya que Sate entra

en el costo de construcción y -- 

montaje; monteje; cada vez que se utiliza

el sistema. 
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E ntonce s s

C. T. I. = 39, 279. 68

Costo de ' operecién = 72. 59

I. T. = 39, 352. 27 dlla. 

Note aclaratorias

la evaluación anterior se realizó en U. S. dlls. debi- 

do a la inestabilidad actual de la moneda mexicana, la es- 

casez de material y con el objeto de tener una idea del -- 

costo en el mercado internacional= ahora bien, tomando una

rezén cambieria de moneda de 22. 50 pesos mexicanos por --- 

U. S. dollara. El cesto serfe des

Y. T. = 885, 426. 07 pesos mexicanos. 

V. 5.- Costo real. 

Ya que en el lugar de realización de la pruebe

cuentran diferentes plantas de proceso en su etapa de rci s

truccióni el equipo, materiales e instrumentos que se re- 

quieren en este estudio son recuperables en su mayoría pa- 

ra su utilización en alguna de las plantas. A$£ que, a -- 

excepcAn de las partideQ 3 - E= 1 - HI; 4 - id Y to- 

das las demás son recuperables, por lo tantos
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Costo real = ( costo de equipo, materiales e instrumentos - 

x 4. erable) } casto de construccidn y mano - 

de obra + costo de operación. 

Costo de equipo, mats. e instrum. - recuperable = 

1733. 55 dlls. 

Costo de construcción y mano de obra = 

5123. 43 dlls. 

Costo de operacidn = 72. 59 dlls. 

Costo reel a 6929. 57 dlls. 

Costo real = 6929. 57 dlls. X 22. 5 a 155915. 32 pesos Mexico

nos. 
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C 0 N C L U S 1 0 N E S. 

la. Es obligado eL ejecutar la prueba para garantizar le - 

construcción óptima del equipo por recibirse éste en - 

secciones como consecuencia de sus dimensiones. 

2s.- La inversión generada por el equipo de este sistema, - 

es mínima y ampliamente justificada comparéndola con

el costo total de instaleción ( 800, 000. 00 dlls) del

reactor. 

3e.- Las pérdidas que se ocesionerfen por un paro de la -- 

planta reformadora ya en operación por causa de una

falla de especificación, justifican el sistema de --- 

pruebe requerido. 

Qa.- Dado que se conocen las carecterfsticas de contenido

de calor ( entelpfes) este sistema es suceptible de -- 

utilizarse en equipos que requieran condiciones de -- 

pruebe similares. 

Se.- Por la modulación de capacidades de plantas ( reacto— 

res) este sistema puede utilizarse para reactores de

reformación de capacidad y especificaciones similares

a les contenidas en este trabajo. 
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B I B L I 0 G R A F I A. 

1) I. M. P. Dibujo No. 1048 - 05211 A y/ o S. P. A. acciaeria

e tubificio di brescia, dibujo No. 85012 contrato --- 

241A2. 

2) U. O. P. ( Universal oil products) Rlanuel de operecí&n - 

d.,s la planta reformadora do gasolinas= Refinería 011m- 

guel Hidalgo 1976. 

3) Revista del Instituto Mexicano del Petróleo ( I. M. P.) s

vol. VIII num. 2 Abril 1976. 

4) A. S. m. E. Boiler and pressure vessel code; Secc. VIII

Div. 1 ed. 1974. 

5) Process equipment designs Vessel design; Brownell do - 

Young. Ed. John Wiley á sons 1968. 

6) Datos de diseño U. O. P. e informacib. de fabricante a

PEMEX. 

7) A. S. M. ( American Society of materials) Handbook of pia

terials vol. I ed. 1974. 

8) I. M. P. Rianual do procesol contrato 1048. 
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9) Heat transmission= Mc. Adams ad. Ale. Grow Hill 1954

3a. edicidn. 

10) Fuols, Combustion A Furnacess Griswold. ed. Mc. Grow

Hill 19461 Is. edición. 

11) Refinación del petróleos Nelson. ed. Reverte 1958 - 

3a. adición. 

s

12) Chemical Engineers Handbooks Perry 4 Chilton ad. Xc. 

Grow Hills 19731 So. edición. 

13) Hidrocarbon Processing & Petroleum Refiners vol. XII

Am. 11 Octubre 1963. 

14) Refractarios A. P. Green. 

15) Información de PEOEX. 

16) John Zink= Tulsa Oklehomas información proporcionada

a PEMEX. 

17) Diseño de tuberías para plantas de procesos Rase ed. 

Blume. 

18) Cameron Hydraulic Data; Shaw & Loowisl Ingersoll- Rand

Co. Cameron pump divisions 1951 204, edicidn. 

73



19) Principles of Unit Operations; Foust; John Wiley & - 

Sons; 1960; 2a. edicidn. 

20) N. C. P. S. A. ( N3tural Ggs Procossors Supplysrs Associa

tion); Engineering Data Book; 1972; Rev. 1974. 

21) Información de proveedores. 

22) Gerencia de proyectos y construcción PEMEX. 

23) Chemical Engineering Cost Estimation; Aries & Newton; 

Mc. Gree Hill 1955. 

24) Ley federal del trabajo. 
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