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RESUMEN 

En la presente tesis se desarrolla un modelo matemálico con el cual se analiza el 

comportamiento de uno de los equipos más importantes, desde el punto de vista 

energético, de unn planta de amoniaco. La relevancia del equipo cuyo modelo 

presenta (cambiadores 101 Cl\/CCJ) es manifiesla si se loma en cuenta que en él se 

genera el 55~~ del vapor que se consume en una planta ele ílmoníaco de 1 ,500 

toneladas cortas de arnoniaco.'dia, vapor que se usa para compri1nir el gus de sintesis. 

Tomando en cuenta la rnlevancia de los generadmes do vupor pmn la buonn 

operación en la planta, resulla por domas importante poder disponer ele una 

herramienta de céllculo con la cual se pueda anali"zar la opemción dol equipo asi como 

el impacto que tendrian las condiciones de operación de la planta sobre la producción 

de vapor (recuperación de calor). 



CAPITULO! 

GENERALIDADES 

DESCRIPCION DEL PROCESO 

Actualmente el amoniaco es la principal fuente de nitrógeno como fertilizante, 

siendo aplicado a nivel mundial ya sea en forma dírecta al suelo ó consumido en In 

elEJboración de urea y otros fertilizantes nilrogenados, tales como el sulféllo de amonio. 

Durante los últimos 15 af10s, se t1u11 venido construye11do trnstnntes plantas con 

capacidades de 600 a 1,000 loneladas corlas por clia en lodo ul mundo. En arios 

recientes, se han puesto en operación plantas muy grandes, como es el caso de 

México con sus cuatro planlas de 1,500 loneladas corlas por dia en el Complejo 

Petroquimlco de Cosoleacnque, silunmlo asi a nuestro país on un primer plano a 

escala mundial como proc!uctor de amoniaco. 

El amoníaco anhidro se elnbora al combinarse el hidrógeno y el nitrógeno en unn 

relación molar de 3: 1, comprimiendo la mezcla y luego separnnclo el mnoníaco por 

enfriamiento El nitrógeno se toma del (lire, mientras que ul hidrógeno puedo 

producirse a parlir de hidrocmburos por medio de varios procesos. Norrnnlmenle, un 

alto porcentaje ele Ja rnociucciñn en el mundo (cie 70 n 80%) usa el hidrógeno 

producido por operaciones de reformación catalítica con vapor. utilizando gas natuml 

(metano) como materia prima. Estos procesos ele amoníaco siguen básicamente seis 

pasos: 

1) 

2) 

Desulfumción del gas nntural. 

neformación catolíticn del gas nuturnl con vapor. 
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3) Conversión del lllonóxido de Carbono a Dióxido de Cm bono. 

4) Eliminación del Dióxido de Carbono. 

5) Metanación (elirninacici11 dul C02 residual). 

6) Síntesis del l\111oniaco. 

Los pasos primero, terc1;10, cuarto y quinlo están diseimdos para eliminar 

illlpurezas tales como el azufre, rnonóxido de carbono, dióxit.lo de carbono y agua de la 

cprrienle ele carga al sexto paso e11 el cual se produce amoníaco anhidro a partir del 

gas de síntesis (l lz y t~2). Tocias lns plantas de amoninco usan este proceso básico, 

aunque las condiciones del proceso tnles como temperalurn, presiones y velocklades 

de flujo varían de planta n planta. 

Aproximadamente. del total del gas consumido en una planta de amonínco, entre 

un 65 y un 75º/o, se usn como cmgn pnra el reformador primario y del 35 al 25'}-;, se usa 

como combustible pata la sección de radiación del reformador y para la generación do 

vapor. 

Un diagrama de bloques de proceso para una planta de amoníaco tipo t<ellogg de 

retormación catalítica del gas natural se muestra en la ligwa 1. 
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DESULFURACIÓtl DEL GAS tlAlURAL 

El conlenido de azufre en el gas natural debe reducirse a un nivel tan bajo corno 

sea posible para prevenir el envenamienlo del calalizador de níquel del reformador 

primario y disminuir la deposición de carbón sobre el calalizador. El azufre puede estar 

presenle como ácido sulfl1idrico. mercaplanos, sulfuro de carbonilo y compueslos 

orgánicos de azufre. Usualmenle se emplean camas de carbón activado cuando el 

contenido de azufre es menor de 1 o gmmos por pie cl1blco estándar do gas, mientras 

que se usan camas de óxido de hierro ó de óxido de zinc, en calienle, para gases con 

mayores contenidos de azufre. La mayoría de las plantas modernas usan carbón 

aclivado. 

Esla primera parte del proceso, cuando se usa carbón aclivado, consisle en 

pasar el gas natural a temperatura ambiente a través de la cama ele carbón activado 

generalmenle con Oxido de cobre (Cuü). Los compuestos de azufre que son 

adsorbidos sobre el carbón reaccionan con el óxido metalice formando el sulfuro 

correspondiente. 

Cu O + 
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Al usar como catalizador el Oxido de Zinc (ZnO) el proceso es similar la diferencia 

e.s que en este caso la lemperalura es de 204° a 427,C. 

ZnO + + 

2 AEFORMACIÓtl CATALitlCA COtl VAPOR. 

En esta etapa, el gas natural endulzado que sale de los desulfuradores, se 

mezcla con vapor y se precalienla, hasta 450' - 500ºC en un serpP.nlin de 

recuperación de calor localizado, usualmente, en la sección de convección del 

reformador primario. La relación molar de vapor a carbón se mantiene en el rango de 3 

a 4. 

La mezcla vapor/gas precalentada reacciona endolérmicamenle en los tubos de 

la sección de radiación del reformador primario, los cuales contienen de un catalizador 

de níquel donde se llevan a cabo las siguientes recciones: 

+ 

ca + + 

Aproximadamente el 70% de metano es convertido a hidrógeno. El gas 

parcialmente reformado abandona el reformador primario a una lomperalura 

aproximada de 800 a 825"C y entra al reformador secundario donde se mezcla con 

aire el cunt proporciona el nitrógeno requerido pnra producir el rnnoninco. El calor 

requerido para completar la reacción de reformación se obtiene de la combustión de 
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parle del H2 de la mezcla aire/gas y se lleva a cabo en una cámara de cornbuslión 

colocada encima tle un segundo lecho de catalizador (base nlquel) similar al 

catalizador del refornmclor pri111mio. 

El gas de síntesis casi cornplelarnenle reformado abandona el reformador 

secundario a una lemperalura de 1,000"C y es enfriadó por_meclio de un cambiador 

de recuperación de ca!ur a una lernperalura de 370'C. El cambiador produce vapor de 

aproximadamente 1,500 psig, el cual se usa para accionar las llllbinas de los 

compresores del gas de slnlesis. 

El calor de los gases de combustión - generados en la sección de radiación del 

reformador primario - se recupera en varios serpentines de procalenlamiento en la 

sección de convección. 

3 COtlVEnSIÓtl DEL MOllÓXIDO DE CARBOllO A DIÓXIDO DE CAnoouo. 

El gas de síntesis enfriado que sale del reformador secunda1io contiene cerca del 

12% de CO y 8% de C02 corno productos indeseables. Para elin1inarlos, se pasa el 

gas sobre un lecho de catalizador de óxido de cromo/óxido de hierro en el "muladar de 

alla" temperatura, el cual opera de 370" a 450'C. El CO se convierte a C02, 

produciéndose más hidrógeno, de acuerdo a la siguiente reacción exotérmica: 

co + 

El gas que sale del muladar de alta temperatura a 430 ·e se enfría a 200"C en un 

cambiador de calor; luego se pasa sobre un lecho ele catalizador de óxido de 
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cobre/óxido de zinc en el mutador de baja temperatura. En donde se reduce el 

contenido de CO del gas de síntesis a cerca del 0.4%. Enseguida el gas se enfría a 

t so··c, aproximadamente, y entra al sistema de eliminación de dióxido de carbono. El 

vapor que no reaccionó se condensa y se separa del gas de síntesis. Este vapor 

condensado puede reciclarse en el proceso. ("Condensado de proceso"). 

4 ELIMlllACIÓU DEL DIÓXIDO DE CARBOllO. 

Después de la conversión de monóxido de carbono a dióxido de carbono, ésle 

debe eliminarse de la mezcla de l1idrógeno y nitrógeno. Se producen cerca de 1.2 

toneladas métricas de C02 por cada tonelada métrica de amoniaco elaborado. 

La eliminación de Dióxido de Carbono es por absorción con solventes dentro de 

una reacción química reversible. Los solventes mas comúnmente usmJos son: 

1) MonoetanolfJmina (MEI\) 

11) Dietanolamina (DEI\) 

111) Trietanolamina ( fEI\) 

IV) Metildietanolamina (MDEA) 

V) Diisopropanolarnina y Dióxido de tetrahidrotiofeno (SULFINOL). 

VI) Carbonato - bicaibonalo de potasio (Benfield) 

5 METAllACIÓll. 

Todos los sistemas de absorción de C02 dejan una pequeña cantidad (menos de 

1 %) de óxidos de carbono residuales en el gas de síntesis. Ambos, el bióxido y el 

monóxido de carbono residual deben eliminarse ya que de otra forma envenenarían el 
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catalizador de síntesis de amoniaco. 

La eliminación de los óxidos de embono se lleva a cabo por medio de un proceso 

de metanación en el cual el gas de slntesis se hace reaccionar sobre un catalizador 

que contiene níquel (NiO en alumina) de 316 a 454'C, las reacciones que ocurren son 

las siguientes: 

ca + 3112 ----~ 014 + 

+ 

+ 

Esta secuencia de reacciones es la inversa de la involucrndu en la relormación el 

metano con vapor. 

El gas de salida del metanador se enfría hasta 38"C y contiene menos de 20 

ppm de óxidos de carbono. El condensado se elimina en un separador de condensado 

de proceso. El gas de síntesis final, a 3B"·C contiene hidrógeno y nitrógeno en una 

relación molar de 3:1 y menos de 0.5% de metano, así como algo de argón y agua la 

cual se elimina en los inlerpasos de compresión del gas de síntesis. 
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6 SitlTESIS DEL AMOllil\CO. 

La primera etapa ele la sínlesis es la compresión del gas que llega del metanador. 

En los últimos 15 arios, los compresores centrílugos accionados por turbinas de vapor 

han sido usados ampliamente para comprimir el gas de síntesis a presiones onlre 

2,000 y 3,500 psíg. 

El gas de síntesis se comprime a trnvés de varios pasos lmsta 2,000 - 3,500 psig 

y se mezcla con el gas de síntesis recirculado de los reactmes. La corriente de gas 

combinada se enfría lmstn temperaturas que dependen do In misma p1esión do 

operación en un enfriador de relrigeración. El amoniaco condensado se sepnra del gas 

no convertido el cual se precalienta a co1ca de 1 BO'C antes de entrar al reactor de 

síntesis. En este punto, el gas de síntesis contiene hidrógeno y nilrógeno en la relación 

adecuada de 3:1, además de 12 - 14% de inertes y aproximadrnnenle de 4% de 

amoniaco. 

En el convertidor de síntesis, el gas reacciona sobre el catalizador de Fierro 

promovido (un catalizador cuya actividad se incrementa ó promueve por la adición de 

óxidos de aluminio o potasio). 

El gas que sale del lecho del reactor, a una temperatura de 270ºC, conliene 

aproximadamente 15% de amoniaco y 14% de inertes. Este gas caliente se usa en el 

sistema de generación de vapor y luego intercambia calor con el gas de carga al 

reactor. 
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El gas rico en amoniaco se recircula al compresor de sinlesis antes ele ser 

enfriado para condensar el amoniaco. Una pequeña porción del gas mencionado se 

purga del sistema para prevenir la acumulación de inertes en la circulación. El gas de 

purga se enfría hasta ·23"C para minimizar las pérdidas ele amoniaco y se quema 

como combustible en el reformador prirnmio. Algunas plantas usan un sistema de 

mallas moleculares para recuperar hidrógeno del gas de purga y reciclarlo corno 

materia prima para producir amoniaco adicional. 

El amoniaco liquido de los separadores primario y de purga se colecta en el 

tambor de expnnsión de bnja presión. donde se vapo1iza a In p1esión atmoslérica a -

33"C para eliminar las impurezas que pudieran contener, tales como argón. El 

amoniaco anhidro liquido de alta pureza es transferido del tambor de expansión de 

baja presión al tanque de almacenamiento a baja temperalura y a presión atmosférica. 
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CAPITULO 11 

CAMBIADORES DE LA PLANTA DE AMONIACO 

2.1 CAMBIADORES DE LA PLANTA DE AMONIACO TIPO KELLOGG 

El diseño actual de lns plantas de amoniaco esta basado en lograr una alta 

recuperación de energía dentro del proceso mismo. Así, en las plantas de amoniaco 

con diseño Kellogg se recupera calor de las corrientes de proceso, para producir vapor 

de alta presión. A continuación se describen los equipos que generan vapor a la 

planta: 

·Zona de convección del reformador primario 

·Cambiadores 1O1 CA'CB 

(salida reformador suc11ndario) 

·Cambiador 102 C 

(salida relormador secundario) 

·Cambiador 103 C 

(salida muladar de alta) 

• Cambiador 106 C 

(salida mutador de baja) 

·Cambiador 114 C 

(slllida melanador) 

· Cambiador 123 C 

(salida reactor de síntesis NI 131 

(58.7 MMBTU/h) 

(234.0 MMBTU/h) 

149.B MMBTU/h) 

(44.8 MMBTU/h) 

(30. 1 MMBTU/h) 

(34.3 MMBTU/h) 

(152.0 MMBTU/h) 

Segun se observa en los dalos anteriores, el equipo donde se logra la mayor 
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recuperación de energia es en los ca111biadores 101 CA/CB, colocados a la salida del 

relormador secundario. Por otro lado, de los equipos antes mencionados, los 101 

CNCB, el 102·C y el 103·C, asi como la caldera auxiliar, 1O1 Bl\UX, eslán coneclados 

al 1ambor de vapor de alta presión ( 100 Kg/cm2) 1O1 ·F, como se muestra en la ligura 

2. 

Debido a que los equipos que de hecho producen vapor son los cuntro quo so 

muestran en la p;irte interior de la fi!lura y su funcionamienlo está bnsndo en In 

diferencia de densidades que se establece en el agua, entre lns rnnms descendenlos y 

ascendentes del tambor 101 ·F (termosilón). Ahora bien, la ci1c11lación ele agua que se 

establece en cada uno de los equipos mencionados y por tanto la generación de vapor. 

estará en función di recia de los siguientes factores: 

Temperalura de enlrada de la corrienle de proceso que pasa en cada equipo 

(temperatura radianle, para la caldera auxiliar), y 

Flujo de gas de proceso que se usa como medio de calentamiento (calor 

liberado, para la caldern auxiliar). 

Finalmente, basándose en experiencias operacionales (Reportes do campo 

Complejo Pelroquirnico Cosoleacaque), se ha observado que cuando los cambiadores 

1O1 CA/CB se rompen (bayonelas y/o roles) la producción de vapor se vo impactada 

negalivamenle en fo1ma substancial debido, principalmenle, a los dos siguientes 

lac1ores: 

13 



VAPOR SA1URADO A 
~-----REFORMADOR PRIMARIO 101 - B 

i PARA SOBRECALENTAMIENTO 

(~101-F ~\ 
i\1Ql1 11 ////////// __ ·///~/ .. ,,¿_;;.J 

! 101 -B i 1 i 1 
t 

-. _, _:. 1 1 ! 
: (58.7) 1 ; ! ' ¡ 
1 --- ! . 1 ' 

! 100-C 
-. - (30.1) -, -; 

· ! 114-C ' l 101 0 BAUX J i 101 ~NCB: ~ 1 103 -C i 
i (93.3) : 1 (234.0) ¡ 1 (~~.8) i j (44.9) ¡ ¡-: (34.3) :-¡ 

I~ 
1 1 l 1 
1 1 ' 1 

/ : 123-C ! ¡--. (152.0) ,-

1 EQUIPO 
1 
(MMBTU/H) ¡ 

BFW 
FIGURA 2.- DIAGRAMA ESQUEMATICO DE GENERACION DE VAPOR EN PLANTAS DE 

AMONIACO KELLOG. 



Pérdida de agua (saturada) a través de las roturas y 

Enfriamiento súbito de la corriente de proceso que se usa corno medio de 

calentamiento debido al mezclado del agua que fuga (a 3 t 3ºC) con los gases 

del reformador secundario (entre 9BO'C - t OOOºC), lo que provoca una pérdida 

en la capacidad de calentamiento. 

l ornando en cuenta lo expuesto en los parrafos anteriores, resulta de gran 

importancia el poder analizar y predecir el comportamiento de los equipos en cuestión, 

bajo diferentes condiciones de operación, siendo el propósito de la presente tesis el 

analizar el comportamiento de los cambiadores to t CNCB. 

2.2 DESCRIPCION DE LOS 101 CA/CB 

En la figura 3 se presenta esquemáticamente la forma en que operan y están 

conectados los tot CAICB con el tambor t Ot-F y reformador secundario t03-D. 

De manera esquemática, ta forma en que operan los t Ot C/l/CB es la siguiente: 

Al recibir calor el agua, fundamentalmente en el espacio anular de las bayonetas, 

ta densidad del agua baja por calentamiento y como consecuencia de ésto, el efecto 

de "flotación " que se genera tiende a mover el agua, la cual es "empujada", 

hidros1áticamente, por la columna de agua densa que se genera en el tambor 1O1-F 

(pierna descendente). Conforme el agua recibe calor en el espacio anular, 

eventualmente llega a vaporizmse. Una vez que el agua deja el cnmbiador y sube por 

fas piernas ascendentes, continua su vaporización debido a que, conformo sube, fa 
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presión de la columna de la mezcla vapor-líquido es cada vez menor, hasta que 

regresa al tambor de vapor. (Nótese que el líquido saturado que sale del tambor de 

vapor, al llegar al cambiador se encuentra subenfriado, ya que conservó su 

temperatura pero aumentó su presión como consecuencia de la columna hidrostática 

"descendente"). 

16 



,-.--... v11ron 

'&P~~~. 
1 

V/\PQ.Fl/ 
l.IQUIDO 

(-
7 e-

Vi\POR/ 1 
)~IQUIDO · 

--) 
.- -;".--· 8/\YONET/\S 

---1111-) 
Gf1SES OEL 

HEF. SECUllD/\RIO 
103-D 

-._. ________ _, 



CAPITULO 111 

MODELO MATEMATICO DE LOS CAMBIADORES 101 CA/CB 

A continuación se presenta un modelo matemático con el cual es posible analizar 

el comportamiento de los cambiadores tot CNCB, incluyéndose, como parle integral 

de ellos, la pierna descendente con liquido y las piernas ascendentes con mezclas de 

vapor y líquido. Para cada una de las partes integrantes del sistema, además de 

presentarse las ecuaciones que describen su comportamiento, se señalan las 

suposiciones hecl1as al oblenerlas. 

3. 1 PIERNA DESCENDENTE 

Considere el sistema mostrado en la ligura 4. La presión de entrada al tubo 

descendente será la del tambor, Pr, más la columna hidrostática H·101 dentro del 

mismo, es decir 

Donde: 

g 

ge 

32.2 ltlseg2 

.32.2 lbll'ibseg2 

(t) 

Oe11sidnd del liquido saturado a lns condiciones del tambor (lb/113) 

Presión del tnnihor (psia) 

Piesión a la cnlr.ida del tubo (psia) 

f\llum clcl liquic.Jo en el tambor (11) 
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Debido a que el tubo descendente se encuenlrn. aislado y es de sección 

tranversal constante, se puede suponer lo siguiente: 

a) Puesto que el tubo se encue11lra aislado termicamenle, entonces la temperatura 

permanece constante. 

b) No existe Vélporiznción en la pierna descendente como consecuencia de In 

columna hidrostálica y no existe lranslerencia de calor. 

c) Ya que el tubo es de sección transversal conslanle y que no hay cambio de 

fase, el fluido que desciende su aceleración se considerable despreciable. 

d) Finalmente, se supondrá que no existen gradientes radiales de velocidad ni de 

temperatura (flujo pistón) (7). 

Bajo las condiciones señaladas, la variación de presión a lo largo de la pierna 

descendente está dada por 

Donde: 

pd 

(2) 

P1esión a lo largo de la piema descendente (psia) 

Oensid~d del liquido en líl pic111a dcsccndcnlo (lbíl\3) 

Caid<l de presión por lricción (psi'fl) 

t livel sobie la piemn llesr.e11denta, desdo líl bílsc del tambor. 
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Obsérvese que la caída de presión por fricción depende de fa masa (rn) que fluyo 

a travé.s del tubo, la cual se desconoce. La ecuación diferencial (2) del.Jerá ser 

integrada usando como condición inicial fa presión pd(Q) dada por la ecuación ( 1) para 

obtener la presión en la base del tubo pd (l lp 1 ). 

PRIMERA INCOGNITA· Flujo a cada 101 e (m) 

3.2 PfERtlAS ASCEtlOENTE 

Considere el sistema mostrado· enda'·flgurá;5, Al iguaLqÚe para la pierna 

descendente, la presión a la que riega ra' ~Íezcla 'vapor/Uquido al tambor estará dada 

por 

Donde: 

pa 10) Presión a lí1 salida del !libo (psia). 

En contraste con la pierna descondente, y a posar de q110 ésta también eslñ 

aislada, no es posible repelir las suposiciones l1echas para el caso anterior ya que se 

debe tomar en cuenta una probable vñprnización del agua en In linea (de hecho es 

ésto último lo que se espera que suceda) como consecuencia de la variación en la 

presión de la masa vv.porizada, lo cual implica que, a lo lnrgo del tubo, la temperatura 

del fluido tampoco es constante. De lo anlerior, las únicas suposiciones que se pueden 

hacer son las siguienles: 
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a) El lubo se encuenlra aislado 

b) No existen perfiles radiales ni de temperatura ni de velocidnd. 

Bajo las consideraciones anteriores, las ecuaciones que describen el 

comportamiento del sistema son: 

Para fa presión (Pª) 

Donde: 

rn 

Oe11sid::td de la mezcla vapor/líquido (\b1113) 

1111 111ª. x•irvª + (1 - Xªl'PL a (5) 

Di:in~idad del vapor (lb 1t13} 

Densidad del liqt1ido (lb,1Jt3) 

Fracción peso vaporizada (lb vapor/lb 11\0Zcla) 

Caidn de presión por fricción (ps~'ll}(vcr Anexo f\) 

Velocidad de la 111ezcla vapor liquido (11/scg) 

- 111'7200'Pmª "iª (G) 

Flujo de agua a cada 101 (lbih) 

árcil de !lujo en cacta pierna ascendente (112) 

En la ecuación (4), el último término del lado derecho corresponde a la calda de 

presión por aceleración. 
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Para la temperalura (Tª) 

Para calcular la temperatura de una mezcla vapor/liquido do agua, basta con 

conocer la presión, es decir la temperatura es función de la presión 

(7) 

Para la lracción vaporizncln (Xª) 

Donde: 

... 
crv• 
CpLª 

dfª1dz 

Calor latente de vapo1ización del agua (B f lJrlb) 

Calor espccilico del vílpor (OTU/lb~í-) 

Calor espccilico del liquido (8 íU/lb r) 

Varit1ción de la temperatura con la allura rF1ll) 

(dPª·dz1tdl'ªlclfªJ (91 

(dPª/dT ª) se obtiene de la ecuación péHa la presión dn. vnpor clnda por (7)-. 

Antes de proceder a obtener las ecuaciones que describen el funcionamiento de 

los 1o1 CNCB propiamente dicho. vale la pena hacer las siguienles observaciones: 

Al desconocer la masa q11P. bajn a los 101, tampoco se conoce In que asciende 

al lamber. 
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Al descargar al lamber el fluido que asciende, tendrá una presión pa (O) (Igual a 

Pd(O)) y estará por lo tanto a la lernperatura del tambor 

Como no se conocen las sig11ientes variables; la fracción vaporizada en los 101, 

la presión, la temperatura del agua en la base de la pierna ascendente, 

entonces tampoco se conoce la lracción de agua vaporizada a la entrada del 

tambor. 

Finalmente debe aclararse lo siguiente con respecto a In vnlidez de la ecuación 

(B), la cual describe la vmiación de la lracción vaporizada del agua, con respecto a la 

longitud de la pierna ascendente. Dicha ec11ación es válida solamente c11ando Xª 

> O; si al integrar ta ecuación diferencial desde la base del tambor 1O1-F resulta que xa 

(or:s o. en ese momento las ecuaciones (4) - (9) se modifican como sigue: 

(4') 

Pm8 = PL a (5') 

(6') 

xa =0 (8') 

dTªidz =O (9') 

con base en lo anterior se tiene que: 
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SEGUNDA INCOGNITA- Xª (O) 

3.3 CAMBIADOR 101 CA/CB 

Considere el diagrama de la figura 6, en el cual se n1uostran los.componentes 

relevantes al modelos dP. los cm11biadores 1 o f CNCB. Para desarrollar las ecuaciones 

faltanles, se hacen las siguientes suposiciones: 

No se generan perliles radiales de velocidad, ni de le~1peralura, en .el tubo 

interior de lns bayonetas ni en los espncios anulares. 

Se supondrá flujo pistón del lado de la coraza. 

Excepto por las entradas y salidas de agua y de gas, el cambiador se encuentra 

aislado. 

El espacio entre la pierna descendente y el espejo superior es tal que el !lujo se 

distribuye uniformemente en todas las bayonetas. 

En el espacio comprendido entre los dos espejos no existe transferencia de 

calor entre las dos corrienles de agua. 

Finalmente, el agua que baja por la pierna descendente tiene una ganancia 

adicional en presión hidroslálica, sin pérdidas por fricción, entre las alturas Hp' y 

Hp, dada por 
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Tomando en cuenta todas las suposiciones anteriores, se obtiene el siguiente 

conjunto de ecuaciones diferenciales para describir el comportamienlo de los 

cambiadores tot CA/CB. 

3.3.1 TUBOS ltlTERIORES DE LAS BAVOllETAS 

Para modelar esta pm1e d81 proceso se deberá tener presenle que si bien es 

cierto que el agua entra líquida (como líquido subenfriado), existe la posibilidad de que 

ésta se vaporice. La forma de distinguir si el agua ha empezado a vaporizar o no, es la 

siguiente: suponga que el agua se encuenlra a P y T: usando la ecuación (7) se 

calcula la presión de vapor del agua a T. digamos Pv. y si Pv > f', enlences el agua 

ha empezado a vaporizarse. Teniendo presente la situación descrita, se obtienen los 

siguientes conjunlos de ecuaciones para el agua en los tullas inleriores de las 

bayonetas. (En el Anexo A se observan las correlaciones empleadas). 

3.3.1.A.- No EXISTE VAPOR 

Para la temperatura (TI) 

Para la presión (PI) 

((g/gc)' (PLl/t44)[- H¡1 
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En estas dos ecuaciones 

Uww 

1 emperatura del agua en lo5 tubos ("F} 

~hin1ero do bayonetas en los 1O1 CNCO 

Diámetro cxlemo del tuho inlorno ele las bayorrnlas en los 101 CNCíl 

Calor especifico del agua en los 1t11Jos intmiorcs de lns lmyonclas 
(EHlMb T). 

Cor.ficiento de 11 a11slcrcncia de calor e11trc el agua en el lubo inlorior 
y el agua c•11 et am1li11, has;ido en el área cxlmna (B l Uth 112 "r-) 

·1 emp':lratura dol agua en ul espacio anular ( F) 

Presión en los lubos inleriorcs de las bayonetas (psia) 

Oensidad del liquido en los tubos interiores de las bayonetas (lbf113) 

Caicla ele presión por fricción en los tubos inlmiores do las lrnyonclas 
(psi•ll) 

3.3.1.B.- Sl EXISTE VAPOR 

Para la presión (PI) 

·Para la temperatura (TI) 

(7') 
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- Para la fracción vaporizada (XI) 

donde 

pml 

Cpv1 

(l•I) 

, 1)~nsld.id de la mezcla vaporiliqulclo en los tubos inlcriores (11>!113) (so 
Ciilcula de nC:ucrdo a la ecuación (S}). · 

Velor:id11d do la mezcla v;1por/liqukJo en los lubos inleriorcs (ftlscg) 

(ml3600)'111a • n • pml • 11¡1¡ ft5) 

Arca de flujo por lubo de los Jubos inloriore~ (112) 

tracción v;:iporizacfa del agua en los tubos inleriorcs (lb vapor/lh 
nrnzcla) 

Calor especilico d81 vapor en los tubos i11teriorcs (Bl Ullb mezcla) 

Calor l11tenlc de vaporización del agL1a en los Jubos inlcriorcs (BTUllb) 

Variación de kt tmnpmalura del agua en los lubos i11tc1iorcs con la 
longitud de los tubos ( í-111) 

(dl'''dz)'(dl''1u1t¡ (16) 

y (dPlíd f 1) se obtiene a partir de la ecuación pma la presión de vnpor, dnda por (7') 

3.3.2.· ESPACIOS AllULAílES DE LAS B/IYOtlETAS 

Al desarrollar el modelo para esta sección de los 1O1 CNCB se rJobe tenor ta 

misma precaución, con respecto a la vaporización. según se describió pam el interior 

de los tubos de las bayonetas. Teniendo esta situación presente, las ecuaciones que 

se generan son las siguientes: 
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donde 

3.3.2.A.· No EXISTE VAPon 

• Para la temperatura· (Te) 

- ... , --·' '~·~:~.--~~- -~: 

- Para la presión (Pª) 

-:.::. :-~·::·:o~---~-~-.-:::--;·-.'~ 

dP8 /dz = ((glg0 'pL8 /144fi'Hj0 : 

Diálne!Jo cxtemo del lubo oxterno de las hayonelas (11) 

Coeliciente de tmnslerencia de calor enlro el agua en el espacio 
anular de lcts bayonetas y los gases, bnsado en el área cxlmna 
(BTU•h 112 'r.) 

Temperatura de los gases en la coraza(' F). 

Calor especifico del agua liquida en el espncio anulm (01 lJ!lb '"F) 

Presión en el espacio anulm (psia) 

Densidad du1 lir¡uido en el espacio anular (lbill:1) 

Cnida t.lu prusion por lricción en ul espacio n11ulm (psillt) 

3.3.2.B.· SI EXISTE VAPOR 

• Para la presión (Pª) 

dPeldz = ((g.'gc) • (p111
8 /144)( •· H18 - (p 111

8 /144gc)' v01° 'dv111
8 /clz (19) 

31 



• Para la temperalura (re¡ 

(7") 

- Para la fracción vaporizada (Xe¡ 

donde: 

((Ns ' n)/(m 1.~)J ' (Dol 'Üww' (T8 • rt¡ ·D00 ' Ugw ' (T g - 18 )) (20) 

CpvB 

>.e 

dT 8idz 

Oensidnd de la mezcla vapor/líquido en ul espado nnulnr (lb/113¡ (se 
calculan de acuerdo a la ecunción (5)} 

Velocidad de In mezcla vapor/liquido en el espacio anular (11/seg) 

• (m·3600)l(rlo' rm•' A¡•) (21) 

Area de llujo por bayoncla do! espacio anular (112) 

Fracción vaporilada del agua en el espncio ;mular (lb vapor/ lb 
mezcla} 

Calor espt:cilico del v,1por en el espacio anular (B l ':.JllU) 

Calor latenle de vaporización del agua en el espacio tmular (B l"Ullb) 

Variadón dP. la lcmpcmllura del agua en el c~pm:io <mular con la 
longitud de los tubos CF/lt) 

y (dPB/c.JfB) se obtiene a pmlir de la ecuación para la presión de vapor, díldíl por (7") 

3.3.3.- GASES POR LA CORAZA 

Para complementar el modelo falta establocer las ecuaciones que predicen ol 
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comportamiento de los gases por la coraza. Si se quiere ser muy estricto se requiero 

plantear las ecuaciones de conservación de masa, energía y do transferencia de 

momento. Ahora bien, hasta cierto p11nlo la última ecuación mencionada rosulta sor 

irrelevante, dada la mlnima caída de presión que experimenlm1 los gases, y la 

ecuación de conservación de nmsa se puede manejar implícitamente en la ecuación 

de conservación de energia . Si se procede como se ha mencionado, la ecuación de 

energía nos proporciona la variación de la temperatura con la longilud del cambindor, 

la cual se puede escribir como 

donde 

dT g'dz = (N9 ' " ' D00)/(Cpg ' (w12)) ' (Ugw' (T g • T9 ))(23) 

w 

:Í.4 COMEtHARIOS 

Flujo de gases a la salida del reformador secundmio (lblh) 

Calor específico de los gases en la coraza {B 1 U/lb '"F) 

Al intentar integrar las ecuaciones diferenciales para los tül CNCB se presenta 

la siguiente situación en z = Hp 

Los resultados obtenidos pma la pierna ascendente se trnnslorman en dntos 

para el espacio anular, es decir 

pe (Hp) = pa (Hp) (24A) 

(248) 
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xe (Hp) = xa (Hpl (24C) 

, Los resultados obtenidos para la pierna descendente se transforman en datos 

para el Interior de los tubos de las bayonetas, previa modificación de la presión, 

de acuerdo a la ecuación ( t 0), es decir 

(10) 

rt (Hp) = Temperatura en el tambor 1O1 • F (25A) 

xt (Hp) =O (liquido subenlriado) (258) 

Finalmente, para poder integrar la ecuación de la temperatura de los gases en 

la coraza, no se conoce la temperatura de salida de éstos, por lo que se tiene 

como 

TERCERA INCOGNITA· Tg (llpl 

Resumiendo, las incógnitas del modelo son las siguientes: 

a.- Flujo de agua a los 101 - e (m) 

b.- Fracción vaporizada en In pierna ascendente en la entrarla del tambor 101-F 

(Xª (O)) 

c.- Temperatura de salida de los gases en la coraza (T g(Hp)) 



Para resolver el problema que se acaba de plantear, se necesitan Iros 

ecuaciones con lo cual se generaría un sistema de tres ecuaciones con tres Incógnitas. 

Las ecuaciones que completnn el modelo las proporciona el sislema ffsico como sigue: 

m, Xª y T g deben ser tales que 

a.· T g(Hc) calculada con las ecuaciones deberá ser igual al dato de la planta 

T g (He) • T 9planta (He) = o (26) 

b.· La presión calculada en Z = He para el fluido por el tubo inlerior de las 

bayonetas, pi (1 le), debe ser igual a la presión calculada en et mismo punto para. 

el fluido en el espacio anular 

pi (He) • pe (lle) = O (27) 

c.· Lo mismo deberá ocurrir con las temperaturas, 

TI (He) • re (He) = O (28) 

Con el próposito de aclarar el manejo de las ecuaciones descritas en los incisos 

3.1 • 3.4, en la figura 7 se presenta el manejo genérico de aquellas. 
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3.5 TEMPERATURAS DE PllílED 

Un punto que merece especinl ntención en el análisis del comportamiento de los 

1O1 CNCB es la temperatura que se establece en la pared del tubo exterior de la 

bayoneta. Complementando las ecuaciones anteriormente obtenidas, el valor ele las 

temperaturas de pared externa e interna al tubo (ver figura 6) están dadas por 

donde 

T we =Te + l((Ugw • 000)/(hwe • Dio)) • (T g - Te) (30) 

h e w 

Coeliciente de transf ercncia de calor del lado do la coraza 
(BTU1h112 F) 

Coelicienlc de lransferencia de calor del lado anular {BTU/hll2° F) 

Dhirne110 interno del tubo externo do las bayonetas (11) 

Te111peratura de pared exlerior de las bayonclas rF) 

Tcmperalura de la pared interior de las bayonetas ('F) 

El valor de T wg nos proporciona una medida de la vida útil de las bayonetas, 

mientras que la diferencia (T wg - T we) nos dá una medicla de los esfuerzos a que so 

sujeta la pared del tubo externo de las mismas. 
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CAPITULO IV 

RESOLUCION DEL MODELO MATEMATICO 

De acuerdo al planleamienlo hecho en el capítulo 3, para analizar el 

comportamiento de los cambiadores 1 o t CA/CB deberán encontraise los valores de 

xa Vaporización final en la pierna ascendenle. 

T g Temperatura de salida de los gases por la coraza. 

m Flujo de agua a los 101. 

tales que, al usarlos como condiciones iniciales y parámetros de las ecur1ciones 

diferenciales descritas con anterioridad, se satisfagan las condiciones de frontera. 

T g (He) = T gplanta (l lc) 

pi (He) = pe (1 te) 

TI (He) = Te (He) 

es decir, se tiene el problema lipíco de resolver un sistema de ecuaciones dilerenciales 

con condiciones a la frontera; sin embargo, existe la complicación adicional de que una 

de las incógnitas es un parámelro de las ecuaciones (m, el flujo de agua a traves del 

cambiador) en lugar de ser condición inii:ial o de lronlera. 
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Para resolver el problema planteado anteriormente, se puecle reformular como un 

problema de ecuaciones no lineales simultáneas de la siguiente forma: sean 

Yt =Xª (O} 

Y2 = Tg (Hp) 

Y3 = m 

y defínanse tres ecuaciones, obviamente no lineales, para representar las condiciones 

de frontera (26) - (28) 

ft (Yt· y2, y3) = Tgcatc (He). r 9ptanta (He) (t} 

f2 (y t, Y2· y3) = P¡Cqlc (He} • pe (He) (2) 

fJ (Yt. Y2· y3) = ricalc (He) - re (He) (3) 

Resulta claro que si los valores y¡ y/o Y2 y/o y3 no son los correctos entonces f t 

+ O y/o f2 +O y/o f3 + O, donde los valores de ft, f2 y fJ se encuentran resolviendo el 

sistema de ecuaciones ( t) - (26), empleando tos parámetros y correlaciones descritas 

en el capitulo 3. 

Para resolver el sistemas de ecuaciones ( t a 3) existe una variedad de métodos 

que van desde el clásico de Newton hnsta el de Broyden, si se decide resolver el 

problema como un sistema de ecuaciones no lineales simultáneas. 
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La "técnica" que se usa en esta tesis es útil para encontrar el valor correcto de las 

variables desconocidas o condiciones de frontera (Xª (O), T g (lfpl y m). Sin embargo, 

durante la búsqueda de los vntores de las condiciones de trontera es necesario 

obtener la solución de un modelo descrito por ecuaciones dilerenciales ordinmias 

(ecuaciones 1 - 25); esta solución se obtuvo usando un método de predicción­

corrección de primer orden, como a continuación se ilustra para el caso de la pierna 

ascendente, cuyo comportamiento está descrito por las ecuaciones 

(5) 

Los pasos que siguen para resolver este par de ecuaciones son los siguientes: 

O.- Datos: 

pa (z), ra (z), xa (z), 111 

1.- Calcular: 

vmª (z) = - (m/7200)/(pmª (z) ' Atl 

2.- Suponer: 

pa (z + ~zr y Xª (z + ~z)' (Tª (z + ,\z)° con ta ec. (7)). 

40 



3.· Calcular los valores promedio: 

pa = [Pª (z) 1 pa (z ~ 112()12 

xa [Xª (z) + xa (z + tlz)')'2 

fa con la ec. (7) y j5a 

4.- Calcular 

vmª (z + tlz) = • (m/7200Ji[(pmª (z + ilz) • A1)l 

y aproximar. 

5. · Calcular ):a y p~;1a n 

hasta este paso. 

6.· Evaluar 

dPB/dz = glgc • p;;-;a + i'i1~ ~1;;;,ª/144gcfrnª (d~ª/dz) 
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7.- Usando la aproximación de Euler para ecuaciones diferenciales calcular 

unas nuevas estimaciones de ·pa (z + L\z) y Xª(z + L\z) como 

pa (z + óz)' = Pª(z) + (dPªidz)óz 

Tª (z + L\z)' con laecuaéión (7) y pa (z + L\z)' 

8.- Si 

JPª (z + ,\z)° - pa ~z + uz) '¡ <tolerancia 

y, simulláneamenle 

JXª (z + ,\z)º - xa (z + ,\z)'I <tolerancia 

las nuevas estimaciones calculadas en el paso 7 se pueden tomar como los valores 

correclos en z + ,\z y se puede seguir avanzando en la Integración. En caso de que 

una de las dos desigualdades no se satisfaga, es necesario repetir el cálculo anterior 

(pasos 3 -7) con una nueva estimación la cual se puede lomar igual a los valores 

calculados, es decir 

pa (z + óz)º = pa (z + L\z)' 

Xª (z + L\z)
0 

=Xª (z + óz)' 
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Tª (z + uz)º = Tª (z + ,~z)' 

El procedimiento anterior se empleó para resolver las ecuaciones que describen 

el comportamiento de la pierna ascendente y las del cambiador de calor. Para la pierna 

descendente no es necesario aplicar este procedí miento ya que debido a que la 

temperatura se mantiene constante, la densidad del liquido no cambia y por lo tanto 

tampoco cambia el lado derecho de la ecuación (2), es posible la inlegración lnmediala 

de está última ecuación como 
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CAPITULO V 

ANALISIS DE RESULTADOS. 

Con el propósilo ele analizar el comportamiento de los cambiadores 101 CNCB, 

se variaron las siguientes condiciones de operación: 

Flujo ele gas natural al reformador primario (variación en el. proceso de la 

planta). 

Vapor al reformador primario (variación de la relación H2/HC en el reformador 

primario). 

Temperatura de salida de los gases del reformador primario (variación de la 

severidad de la operación del reformador primario). 

Los resultados obtenidos fueron los siguientes: 

a) Af aumentar el flujo de gases en un 10% (ver Tabla 1) la producción de vapor se 

incremenló de 430.674 lb/h a 460,282 lb/h lo que representa un 6.87%. Al 

disminuir el flujo ele gases en un 10%, 20% ·y 30% la producción de vapor 

disminuyó a 390,000 lb/h, 349,000 lb/h y 312,000 Jb/h, respectivamente lo que 

representa una disminución de un 9.49%, 18.96% y 27.56%. Según se observa, 

al disminuir el flujo do gases, Ja turbina JT-103 que mueve el compresor de 

sintésis, no se ve nleclada ya que la producción da vapor es mayor que el vapor 

que se requiere. Por otro lado, al aumentar el flujo de gases, la producción de 



vapor es menor que el requerimiento adicional. Como se observa en la Tabla 1 

fue necesario variar la lemperatura de salida de los gases al reformado 

secundario, esto fue para mantener constante la temperatura de los gases en la 

coraza. 

b) Al aumentar la cantidad de vapor al reformador primario (ver Tabla 2) la 

producción de vapor aumenta pero no en fa cantidad demandada por el 

reformador; aumentando el flujo de vapor en un 10%, 20% y 50% la 

producción varió de •130,674 lb/ha 457,800 lb/h (6.3%), a 483,000 lb/h (12.15%) 

y 559,000 lb/h (29.8%), respectivamenle, siendo obvio el déficit de vapor. Por 

otro lado, al disminuir el vapor al reformador primario la producción de vapor no 

baja en la misma proporción; al bajar el flujo de vapor al primario en 10% y 20% 

se genera un 7.35% y un 16.13% menos de vapor, respectivamente, y ya que 

los gases que so deben comprimir no se ven afectados por la disminución en el 

flujo de vapor, entonces se concluye que existe un déficit de vapor para mover 

la turbina JT-103 de slntesis. 

c) Por último, al aumentar la temperatura de salida del reformador primario en 

15ºC, de 030"C a 845"C, (ver Tabla 3) la producción de vapor aumentó de 

430,674 lb/h a 441,000 lbih, lo que representa un incremento de 2.4%. Al 

disminuir la temperatura 15ºC y 30ºC la producción de vapor disminuye en un 

5.4% y en 12.23%, respectivamente, con lo que el déficit de vapor se hace 

evidenle. 

Los resultados anleriores se presentan gráficamenle en las figuras 8, 9, 1 O, 11, 

12y13. 
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TABLA 1 

VARIACION DE FLUJO DE GAS NATURAL AL REFORMADOR PRIMARIO. 

FLUJO DE 

GAS AL REFOR. 

PRIMARIO (lb/h) 

250,000 

227,353 ¡ 
__ ._! 

1 
1 

204,620 

1 

TEMPERA TURA 
AL REFOMADOR 

SECUNDARIO 
("C) 

910 

900 

¡-

181,882 l 
l 
' 

159,147 . j 
1 

·FLUJO DE AGUA 

A LOS CAMBIA. 

i 101 CNCB (lb/h) 

2,150,850 

Xa m * xa 

(ll:Í/h). 



VARIACION DE FLUJO DE GAS AL REFORMADOR PRIMARIO 
m * Xa {lb/h) (miles) Xa 

~[ . l" 
- ----------~ . ~ 0.1 ~ """º ........................ ,, .. ~- . . .. J 

--- ' 008 - . i ' . . . 
: 1. ~-- o! 

•Z: 0.06 W: 
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160 0.04 

140 0.02 
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VARIACION DE FLUJO DE GAS AL REFORMADOR PRIMARIO 
TEMPERATURA DE SALIDA DE LOS GASES (ºC) 

~o.--~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~ 

910 

900 
DISEÑO 

890 

880 

870 

o 
•Z 
w 
UJ 
iS 

ll60 ' 
1,900 1,950 2.000 2,050 2, 100 

FLWO DE AGUA (lb/h) (miles) 
FlG,9 

2,150 2,200 



FLUJO DE 

ivAPOR AL REF. 

PRIMARIO (lb/h) 

365,937 

292,750 

268,354 

243,958 

219,562 

195,166 

TABLA 11 

VARIACION DE VAPOR AL REFORMADOR PRIMARIO 

TEMPERATURA : FLUJO DE AGUA Xa m * Xa 

DE SALIDA DE A LOS CAMB. 

LOS GASES (°C) , 101 CNCB (lb/h) 
(lb/h) 

950 2.150,000 0.1300 279,500 

922:' 2,100,000 

··'1 ¡ 
. 887} l 

2,100,00 

873 l 2.100.00 
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VARIACION DE VAPOR AL REFORMADOR PRIMARIO 

300 =-:=~~__:_ ____________________ __.:___.:_----'--¡ 0.14 
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VARIACION DE VAPOR AL REFORMADOR PRIMARIO 
TEMPEP.ATURA DE SALIDA DE LOS GASES ('C) 

] 
920 

900 

880 

860 
150 
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TABLA 111 

VARIACION DE TEMPEMPERATURA DE SALIDA DE GASES 

DEL REFORMADOR PRIMARIO 

FLUJO DE 

GAS AL REFOR. 

TEMPERAIURA : FLUJO DE AGUA 

DE SALIDA DE A LOS CAMBIA. 

PRIMARIO (lb/h) LOS GASES ('C) 1 101 CNCB (lb/h) 

225.947 845 2, 100,000 

225.947 

225,947 

225,947 aoo' 1 2.100,000 

Xa 

0.1050 

0.0090 

m * Xa 

(lb/h) 

220.500 

189,000 



VARIACION DE TEMPERATURA DE SALIDA DEL 

REFORMADOR PRIMARIO 
m * Xa (lb/h) (miles) Xa 
240 0.12 

~º~ ~~ 
200 

180 _ ...;..:-- -

~---

160 

--
~! 
º! 

i 
1 

0.11 

0.1 

0.09 

1 
140 ' 0.08 

790 800 810 820 830 840 850 
TEMPERATURA DE SALIDA DEL REFORMADOR PRIMARIO "C 

m ~Xa ~a ---- ---~----- -
FJG.12 



VARIACION DE TEMPERATURA DE SALIDA DEL 
REFORMADOR PRIMARIO 

TEMPERATURA DE SALIDA DE GASES (°C) 
920~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~ 

910 

900 ~----------------------------------------º!ª~º--------------------------------------------~ 

890 

880 

o: 
•Z 
W· ro: 
5: 

~ol_~~~~~_L_~~-;:::~~~;--~~;--~~ 
790 800 81 o 820 830 840 

TEMPERATURA DE SALIDA DEL REFORMADOR PRIMARIO °C 
850 
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CAPITULO VI 

PROBLEMAS OPERACIONALES EN LOS CAMBIADORES 
101 CA/CB 

Como se observó en el capítulo anterior el eleclo que produce el incremento de ta 

relación vapor/gas en el reformado primario es el de incrementar la producción vapor. 

Esto hecho podría tener su aplicación cuanclo la turbina del compresor del gas de 

sintésis JT -103 y/o el mismo compresor pierde eficiencia, (normalmente por 

desaj11stes mecánicos) ya que éstas podrían co111pensarse con mayor flujo de vapor. 

Por otro lado, el vapor "sobrante", normalmente vapor de media (580 psig), podría 

usarse para compensar perdidas ele eficiencia en las turbinas de los comprensores de 

aile, de refrigeración y/o agua de calderas. Es importante aclarar que bajo ninguna 

circunstancia se debe permilir que las turbinas mencionadas operen con baja 

eficiencia; sin embargo cuando por una u aira razón se debe mantener la operación 

con bajas eficiencias estas podrían ser compensadas operando con una alta relación 

vapor/gas. 

Por otro lado, el hecho de operar la planta con relaciones vapor/gas más altas 

í111plica, en principio, q11e el reformador primario se debe operar con mayor flujo a 

través de él. Sin embargo, aprovechando el hecho que "sobra" vapor al subir la 

relación vapor/gas al reformador primario manteniendo fija la temperatura de salida 

(vor figura 14), podría pensarse en bajar la temperatura de salida del reformador 

primaría hasta que no sobre vapor. Este hecho se ilustra en la figura 15 donde se 

observa que al usar una relación vapor/gas, mayor que la de diseño (3.8 mol/mol) la 

temperatura de salida del reformador primario se puede bajar, lo que hará menos 
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sovora su operación con los consiguientes beneficios mecanices como son el 

prolongar la vidn tanto efe los tubos como del catnlizndor. 

Finalmente el déficil de vapor que se observa cuando se baja la carga a la planta 

podría compensarse si so incrementa la relación vapor/gas al primario o se incrementa 

In temperatura ele salicla ele éste. 



TABLA IV 

VARIACION DE FLUJO DE GAS AL REFORMADOR PRIMARIO 

VARIACION EN a¡ DISEÑO 
FLUJO DE GAS . 

VAPOR A 
TURBINA 
JT/103 
(TON/H) 

VAPOR AL 
REFORMADOR 
PRIMARIO 
(TON/H) 

J PRODUCCION 
DE VAPOREN 
101 CNCB 
(TON/H) 

VARIACION EN 

276.98 

101.65 

179.45 

LA PRODUCCION lOO.OO % 
DE VAPOREN 
101 CNCB 

110% 90 º' ,. 80% 70% 



TABLA V 

VARIACION DE LECTURA DE VAPOR AL REFORMADOR PRIMARIO 

VARIACION EN 1 ' ¡ 1 

DISEÑO 1 150% 1 120% 110% 1 90% ! 80% 
LA LECTURA DE 
VAPOR AL REF. 
PRIMARIO 
VAPOR A 

TURBINA 276.98 
JT/103 
(TON/H) 

VAPOR AL 
REFORMADOR 
PRIMARIO 

101.65 

(TON/H) 

PRODUCCION 

DE VAPOREN 
101 CNCB 
(TON/H) 

VARIACION EN , j "'.jíf" . 1 

LAPRODUCCION "' ¡ 1298i{¡;, ~;"mus•'.·.! 10630º' 1 9265"' 1 83.87% VAPOR EN lOO.OO ,. . . · '°' ' ,. 1 . ,. . ,. 

101 CNCB ¡ 



TABLA VI 

VARIACION DE TEMPERATURA DE SALIDA DE GASES 
DEL REFORMADOR PRIMARIO 

VARIACION EN LA; DISEÑO 845ºC 815°C SOO°C 
TEMPERATURA 830ºC 102% 98 º' 'º 96% 

VAPOR A 

TURBINA 276.98 1 276.98 i 276.98 1 276.98 1 ; 

JT/103 
(TON/H) 

VAPOR AL 
REFORMADOR 
PRIMARIO 

1 101.65 

(TON/H) 

PRODUCCION 
DE VAPOREN 
101 CNCB 

1 179.45 

(TON/H) 

VARIACION EN 1 

LA PRODUCCION 1 100.00% DEVAPOREN 
101 CNCB , 



VAPOR ADICIONAL AL VARIAR LA RELACION VAPOR/GAS 
PRODUCCJON [)E VAPOR (Ton/h) 
120~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~ 

VN'OR ADIOONJIL 

100 

80 

60 PROOUCOON ADCCJ-.IAL. 
OEVN'OR 

40 

20 

o :: 
3.5 DISENO 4 4.5 5 5.5 6 

RELACION VAPOR/GAS (mol/moij 
FlG.14 



PRODUCCION DE VAPOR EN LOS CAMBIADORES 101 CA/CB 
PRODUCCION DE VAPOR (Ton/h) 
190,..-------------------------, 

185 

180 i:: DISEÑO 

175 

170 

165 

160 

L:'.i 

1 

' 
i 
1 

01 
•Z' wl 
t/ll 

ºI 
1 

1 

1 

155~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~~ 

790 800 810 820 830 840 850 
TEMPERATURA DE SALIDA REFORMADOR PRIMARIO (ºC) 

RG.15 



CAPITULO VII 

CONCLUSIONES 

De acuerdo a los resultados descritos con anterioridad, se puede decir que el 

m()(Jelo desarrollado 011 el capitulo 3, ademas do reproducir las condiciones de diseño 

ele los cambiadores 1O1 CNC13, tambien puede reproducir el comportamiento de los 

cambiadores en una plnnla real, al menos cualitativamenle. 

Los Ljnicos fenómenos que se ignoraron en la derivación do las ecuaciones que 

constituyen al modelo son los siguientes: 

Diluslón axial de ener¡¡ía tanto en el gas como en el agua que se vaporiza. 

Electos viscosos qun pudieran generan calentamiento. 

Calda de presión del lado del gas. 

Con respecto a los rlos primeros puntos se puede demostrar que su contribución 

en el comportamiento global del sistema es despreciable; para el tercer punto, 

tomando en cuenta las condiciones de flujo resulta que no es signllicativo el electo de 

In caída de presión sobre la trnnslerencia de calor a los cambiadores 101 CA/CB. 

En el capítulo anterior se describinron una serie de resullados que se obtienen al 

variar las condiciones do operación en el reformador primario. Las conclusiones que se 

pueden extraer de estos resullados son las siguientes: 
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a) Si se disminuye el flujo de gas a reformación, manteniendo la misma relación 

vapor/hidrocarburos y la misma temperatura de salida del reformador, existe un 

exceso de vapor en la planta lo que permitiría operar el reformador con una 

menor temperatura, prolongandose la vida útil de los tubos del mismo. 

Por el contrario, si se aumenta el flujo de gas a reformación, se presento un 

defecto de vapor en la planta, lo que obligaría a incrementar la temperatura de 

operación del reformador primario, disminuyendose la vida útil de los tubos. 

b) Los efectos descritos a el punto anterior se repiten cuando se aumenta el flujo 

de vapor al reformador primario, es decir, al aumentar el vapor al reformador, la 

cantidad de vapor adicional que se produce es menor a la segunda, mientras 

que se disminuye, existe un exceso de vapor. Este último efecto no es del todo 

benefico ya que al disminuir el vapor al reformador puede provocar una 

desactivacion por carbonización del catalizador. 

c) Por último, el efecto de variar la temperatura de salida del reformador primario 

es el copiado. Es decir, aumentando la temperatura aumenta la producción de 

vapor y disminuyendola baja la producción de vapor. 

El modelo desarrollado en esta tésis puede ser usado en los siguientes casos: 

Detección de problemas operativos entre el reformador secundario y los 

cambiadores 101 CNCB que ocasione que éstos no operen en forma simétrica 

como debe de ocurrir. Con este modelo se podría conocer los efectos que se 

producen sobre la generación de vapor. (De hecho, el modelo se ha usado para 
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el análisis de un problema operativo en un reformador secundario). 

Se puede predecir la producción tolal de vapor sobrecalentado de alla, el cual 

provee la fuerza motriz de la turbina JT-103 del compresor de slntesis; a partir 

de este dato es factible realizar una evaluación confiable del comportamiento de 

la turbina. 

Se espera que denlro de las aplicaciones de este modelo se pueda monitorear la 

operación de los cambiadores ya que con frecuencia, cuando a éstos se les dá 

mantenimiento, se encuentran bayonetas rotas en el extremo de retorno asi como en el 

espejo caliente. Estas fallas limitan la producción de vapor de la planta por lo que es 

importante cuanlificar y analizar hasta que punto es tolerable. 
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ANEXO A 

CORRELACIONES EMPLEADAS 

Propiedades tcrmoflslcas del agua y relaciones que se empleadas para 

calcular coeficientes de transporte y caída do presión. 

En esta sección so prasentün las correlaciones que se emplearán para poder 

calcular todos los cocticientes de transporte y propiedades termolisicas del agua. Con 

respecto a éstas últimas, se hicieron ajustes por mínimos cuadrados para cubrir 

únicamente el rango de presión y temperatwa de interés. 

A.1.- PROPIEDADES TERMOFiSICAS DEL AGUA 

a.· Presión de vapor {ecuaciones (7),(7'), y (7")) 

donde 

p 

T 

In P = 12.5666 - <t639.938/T 

Presión de vapor (l<gicm2abs) 

Temperatura (°K) 

y de esta ecuación se obtiene que 

dP/dT = P • {4639.93BJl2) {Kg/cm2/'K) 
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1ór111i110 que se usa en las ecuaciones diferenciales para la fracción vaporizada de 

agua 

b.· Calor lalenle de vaporización (A.) 

Esla propiedad del anua se puede predecir a partir de 

A= - 1571.459 1 (2.2-18536' 1061(1+460)) (A.3) 

donde 

Calor latente de vaporización f8TU 1lb} 

Te111pera1ura (' F) 

c.· Densidades del liquido y del vapor (PL • rvl 

Estas propieclacles se predicen de acuerdo a 

Pv =·16.12069 1 0.0330921 

donde: 

PL 

Pv 

Densidad del agua liquida (lb 1113J 

Densidad del agua vapor (lb.11t3) 

Temperatura (''F) 
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NOTA: En las ecuaciones (A.1 ), (A.3) - (A.5), los coeficlenles de correlacion son 

superior a 0.9997, para un rango de temperaturas de 5B1ºF - 602ºF (305'C - 317'C), 

correspondienle a un rango de presión de 1400 - 1550 psla (98.6 Kg/cm2 abs - 109 

l(g/cm2 abs) 

d.- Olras propiedades (CpL, Cpv, llL• Jlv, kL, kv, oL) 

El resto da las propiedades termolisicas se lomaron como conslanles, dado el 

rnngo de operación que se observa en los 1O1 CNCB 

1.46, calor especifico del agua liquida (BTU!lb'F) 

1. 73, calor especifico del agua v;1por (B íU 1lb .F) 

0.07, viscosidad del agua liquida {cp) 

0.02, viscosidad del agua vapor (cp) 

0.3149, Conductividad lérmica del agua liquida (BTUth f1 'F) 

0.0'10•1, Conductividrid lóunica del agua vapor (BTU:h 11 .. F) 

13.0, Tensión superficial del agua liquida (dinastcm) 

A.2.- PROPIEDADES TERMOFISICAS DE LOS GASES E11 LA CORAZA. 

En este inciso so presenlan las correlaciones empleadas para predecir las 

propiedades de transporle y lísicas de la mezcla de gases que sale del reformador 

secundarlo y entra a los 101 CA/CB. 

A.2.1.- CAPACIDAD CALOAfFICA 

La capacidad calorífica molar de la mezcla gaseosa se calculó de acuerdo a 
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el onda 

cpm = .~r; Cp¡ ; BTU/lbmol'R. 

Cp¡ =a¡< b¡T<c1·12+·d¡l3 

x¡ 

T 

---ºº--- ---

·0.6861 

·2.63 

0.252 ·0.8587 

0.09563 ·0.2079 

. .:.:c===='--t--~º~· 1~2=8=3 ____ ·Q.53QL __ 

·0.8362 1.784 
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A.2.2 VISCOSIDAD 

El cálculo de .esl.a propiedad de transporte se hizo de acuerdo al siguiente 

procedimiento: 

¡1 111 = (l:xi ¡i°i) I 2:x¡ ~ij ; centipoises 

donde: 

~i~co~~dad d~I i·~slmo ~omponenle. 

Wj=. 

T/ki < 8.9 

"K 

M¡ Peso Molecular del i ósirno componenle (1abla11) 

CJ¡, k¡ Conslantcs para el i·ésimo componente (Tabla JI) 
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TAaLA 11.- CONSTANTES PARA EL CALCULO DE LA VISCOSIDAD. 

C_0.2 

A.2.3 COUUUCTIVllJllD TEAr,llCA. 

Para calcular esta propiedad se usó la siguiente expresión empírica: 

k"' = 16.0261 O p1M 111 BTU-1Uh·fl2- ºF 

Donde 

Peso Molecular de la mezcla. 
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a) Gases en la coraza (llg) 

Este coeficiente de t~ansferencia de calor se puede calcular a partir de 

Donde: 

Nu0 

hg 

Des 

Ds 

Ca 

c 

Mtimmo do Nussell para los gases. 

CoclicicnlO de lranslercmcia rte calor de los gases (BTU1t1-112·'F) 

llillnwlro equivalenlc del lado do la coraza (h) 

(para aHeglo triangular) 

l'ilch do los lubos (11) 

Número de floynolds para los gases. 

Des G9•6. 71'1' 10 ·1 i•g 

FllJjo rntlsico de los gases (lb.lh·ll2) 

(wl2)1As 

Area de flujo equivalenle a la coraza (fl2)(ver ligura 6) 

IJ5 CIJ CIP¡ 

Diflrnetro Ílllerno del cambiador de calor (11). 

Espaciamiento cnlro mamparas (11}. 

Claro de Jos lubos (11). 

P¡ - ll00 
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Ntin1eio do Prandll de los gases. 

6.7Wto·4 CpgJ•gkg 

. . 
Para este caso se deben distinguir las sig_uient~s sitliaclores: 

Unicamente ag11n liquicfa 

Doncfe: 

Nlinmro dn Nussell dl'JI agua liquida. 

Cooficie11lc de lransfc1cnci¡1 de calor del agua liquida (DTU!h tt2 '"F) 

. Diámelro !!quivalunle ( 11) 

O¡¡. piUíl ni lubo interior de la bayonela. 

D¡0 - 0 0 ¡. para el espacio anular. 

Nürneio do lley110/ds del agua liquida. 

De Gwl 6.714 "rn·4 Pw 

Flujo másico del agua liquida (lb.'J1 112) 

nvNot nt•I 0¡¡2 , para el lubo interior de la bayonela. 

Nümero do P1a11dtl parn el anua liquida. 

6.714" 10·4 CPL Puk1. 
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Dos fases (agua en ebullición) 

Para esla siluación el coeficienle de transferencia de calor se predice de ac1Jerdo 

a (ya corregido por presión) 

hw = 02.18 (t\Tx)3 

Donde: 

hw 

'"Tx 

Tagua 

Coelicienle de translerencia de calar del agua en ebullición (BTU!h tt2 
'F) 

ITw · Taguol 

Temperatura de pared(' F) 

Temperatura de la mezcla liquido!vapor f F) 

De acuerdo a esla lillima definición, la mezcla vapor/liquido en el anular presenta 

dos coeficientes de transferencia de calor: uno hacia el gas, el cual se calcula como 

hw9 = 82.18(Twº.10¡3 

y olro hacia el tubo inte1 ior de las bayonelas que se calcula como 

donde: 

T we se calcula de acuerdo a la ecuación (30) y T web, la temperalura de pared 

exlerior de los lubos inleriores, como 
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Cuando el agua que circula por los tubos de las bayonetas entra en ebullición, su 

coeficiente de transferencia de calor se calcula como 

hwlb = 62. t B (T wtb - 1b¡3 

donde: 

T wlb, la tempemtura de pared interior de los tubos interiores, se calcula de 

acuerdo a 

Habiéndo calculado los coeficientes de transferencia de calor individuales (hg y 

hw), los coeficientes de trnnsferencin de calor globales se calculan como 

Entre ol gas y el agua 

donde 

k¡ Conduclividad térmica del metal (BTlJ/h 11 •·F) y debe emplearse el 
coeficiente de calor hwª de acuerdo al estado en que se encuentre el 
agua en el espacio anular da las bayonelas. 
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Entro el ngua del anular y el agua de los tubos. 

donde, al igual que el caso anterior, 

se calculan de acumdo ni cslado en qua se encuentra el lubo en el 
espacio anular y en el i11terior de los lubos, respectivamenle. 

A.4 CAIDA DE PílESIÓtl {HF) 

Para calcular la caída de presión para flujo en dos Jases, se usó el siguiente 

procedimiento (2) 

n) ElujQ_fu¡rjruj¡¡, durante la primera Jase de la ebullición la cual se presenta si 

> 120 

b) EI.uio disperso. el cual pudiera presentarse en la pierna ascendente, cuando 

Bx < 120 
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clo11do 

A 

¡ >;- --,-

rlujo de vapor (lb'h) 

Area de !lujo (112) 

Con lo. anterior, In calda de presión se calcula de acuerdo a: 

Para é:adafase se.calcula (i =Lo V) 

Re¡ = D0 V¡p¡/ 11¡ 

El factor de fricción so calcula como 

FI ¡64/Ro¡ 

(210910[0.27 rlD + (7/ílo¡)0.9])·2 

Re¡< 2,000 

Re¡ > 2,000 

y la caída de presión por unidad de longitud como 

H¡¡ = (F¡' V¡2. p¡)/(2g0 ' De. 144) 
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llande: 

11¡¡ 

V¡ 

carda do presión por hicción en cada fase (psilfl) 

Volocidad linaa\ do cnda !ase (ll/seg). 

SI para algún punto en particular no existe vapor (x ~ O) la calda de presión por 

flicclón quert;i dada por el correspondiente líquido. Para el caso en que existen dos 

fases, la caída de presión por fricción se evalúa de acuerdo a 

11¡ (psi/11) 

donde Yv, factor de corrección, se calcula de acuerdo al régimen de flujo como sigue: 

Flujo Burbuja (Bx > 120) 

FA ~ V2/(32.16 · D) 

Ro O.t9 • Fl • FFI0.185 

En las expresiones anteriores 

V V.~~cidad lineal de la mezcla vapor/liquido (11/scg) 

Diámetro equivalente de llujo (ft) 
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Flujo Disperso (Bx < 120, By I Bx > 240) 

Ln Yv'h= 1.4G59 o 0.49130 In R + 0.04887 (li1 R)2 - 0.0003487 (In R)3 

Adicionalmente a la caida de presión en las diferentes secciones del sistema 

(lubos y piernas ascendentos y descendentes) se tomaron en cuenla las caídas de 

presión por cambios sc1bitos de velocidad (boquillas y espejos) de acuerdo a los 

siguientes esquemas: 

Boquillas piernas descendentes/entrada al cambiador 

Donde: 

(26A) 

Vcl~cidad del agua en la pierna descendente._ 

32.2 fllseg• 

Espejo/tubos Interiores de las bayonetas 

(268) 

donde: 

Velocidad del agua en los lubos interiores de las bayonetas. 
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· Espacio anular ele tubos en la bayonetas 

P = (V32 ¡1/2gc 1'14)' .5 

donde: 

ESTA 
SAUR 

(26C) 

TESIS 
DE LA 

NO DEBE 
BIBLIOTECA 

Velocidad de la mezcla liquido·vapor _en el espacio anular de las 
bayonelas. 

Salida del cambiaclorlhoquillas piernas ascendenles 

(260) 

donde: 

V,¡ Velocidad de la mezcla liquido·vnpor en las piernas ascendentes. 

Cambio ele clirección en el lomJo de las bayonetas 

(2GE) 

Las anteriores caídas de presión se añaden o se restan, según corresponda, a 

las presiones calcularlas mediante la integración de las ecuaciones diferenciales en las 

diferentes zonas del cambiaclor. 
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ANEXO B 

Derivación de las ecuaciones 2, 4, 4', B, 11, 12, 13, 14, 17, 18, 19, 20, 23. 

En este anexo se presenta la derivación detallada de cada una de las ecuaciones 

que describen el comporlamienlo de las diferentes parles del modelo. 

B.1. !;.QUICJQlrnS..;1,_1'.._1.LLl!!.. SUPOlllEllDO QUE 110 EXISTE VAPORIZACIÓll, 

EL DALAllCE SE ESTABLECE COMO SIGUE (FIGURA 8.1) 

Fuerzas en (z 1 1\z) - Fuerzas on z = Fuerzás perdidas por lricción. 

[-144 P (z + ,\z)g0 A ·I PL (z 1 (),\z)gc A,\ z] + 14·1 P(z)gc A= 

14 49c H1 (z + Eklz) Mz(A) (') 

(') Debido a la delinición usualmente empleada para H¡ (Cap. 3), pareciera que 

este término nclual sobre todo el elemento de volúmen, A1\z, cuando en realidad 

solnmenlo actua sobre el área perimetral nD1\z. 

Dividiondo entre ol olemenlo el vollrmen A,\z y tomando el limite cuando Az tiende 

a cero, se obtiene 

dP/dz = (glgc)'(pLil•M) - s' H¡ 
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Esta ecuación conesponde a las ecuaciones (2), (4'), (12), (1 B) del capitulo 3, con 

s = 1 ·si el lluitlo se muuve en la dirección del eje z (hacia abajo), como en el caso de la 

pierna descendente y e.Jo! tulio interior de las bayonetas y vale -1 si el fluido se mueve 

011 dirección contraria al eje z (hacia arriba), como en el caso de la pierna ascendente y 

e11 el espacio anular do las bayonetas. 

13.2. maciones (4LLL1Ullll. En contraste con el caso anterior, en esta derivación 

so .supondrñ In cuoxistoncia do agua liquida y vnpor; tomnndo en cuenta esta 

suposición, el balance de fuerzas queda como: (figura B.2). 

[-t44 P{z + llz)g0 A 1 p111(z ·t 0.lz)g0 A1lz] t 144 P(z)g0 A+ 

[-t/2 Prn{Z ·t llz)v1112 (z + tlZ) 1 1/2 p01(z)v1112 (z)Adz 

t44g0 lf¡ (z + o,1z) A.lz (s) 

Dividiendo entre el elemento de vol(m1en A1\z y tomando el limite cuando L\Z tiende a 

curo, se obtiene 
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Si adicionnlmento se !JUpone que la den~idad_p~rmBnece razonablemente constante. 

se obtiene entonces que 

dP/dz = (glgc)'(p 1111144) - s • H1 -1 • p111/(g(,'144)1Ímdvf11/dz 

ecuación que corresponde a las ecuaciones (4), (13) y (19) del capitulo , usando el 

mismo significado al asignado anteriormente a la variable s. 

La dilerencia entra esta última ecuación y la derivada en el inciso anterior radica 

en el último término del lado derecho. Mote que si el !luido no cambia de lase, es decir 

porrnanece con velocidad constante, la derivada que aparece en el último término se 

anula, generándose así la ecuación del inciso anterior. 

B.3. Ecuacion 181. Para derivar la ecuación (8), se electúa un balance de energía, 

suponiendo que el tubo eslá perlectamente aislado, es decir, constituye un 

sistema adiab1itico. Bajo estas condiciones, .el balance de energía se escribe 

como (Figura 13.3) 

Energía entra - Energia sale= O 

mX(z 1· ,\z)ll(z 1 .lz) 1 m[t - X(z + LIZ)]h(z; Az) - mX(z)H(z) - m[1 - X(z)]h(z) =O 

la cual se reescribe, al tomar el limite cuando t:.z tiende a cero, como 

d(XH)/dz <· d[(1 - X)h]/dz =O 
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y desarrollando las derivadas 

(H · h)dX/dz + XdH/dl + ( 1 · X)dhldz =O 

Tomando las definiciones de las entalpias del vapor, H, y del liquido, h, así com_o 

la del calor latente de vaporización, A, 

dH = CpvdT 

:>.. = H -h 

se obtiene 

dX/dz = · (XCpv 1 (1 · X)CpL)ll.(dT/dz) 

que corresponde a la ecuación 8 del capitulo 3. 

Ahora bien, en esle elemento del modelo completo no se dispone de ecuación 

alguna para calcular explícitamente la variación de la temperatura con la altura del 

tubo. Sin embargo, empleando la ecuación paia la presión de vapor y la regla de la 

cadena se obtiene lo siguiente: 
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De la ecuación de la presión de vapor 

P=P(T) 

se obtiene, al escribirra en fórnia citterericial 

y dividiendo entre dz queda finalmente que 

dT/dz = (dP/dz)/(dP/dT) 

donde et término cJP/dz corresponde a ta caída de presión a to largo del tubo y dP/dT 

se obtiene de ta ecuación para la presión de vapor. 

B.4. Ecuación ! 11 l. Para olJlener la ecuación ( 11) se procede a efecluar un balance 

de energía Jomanclo en cuenla los elemenlos que aparecen en la figura 8.4; 

suponiendo que no hay cambio ele fase en la corriente analizada 

Energía entra • Energía sale =O 

n!h(z) + Uwwrro (z + B,\z) ·TI (z + C0/\z)fNsnD0 1 /\Z • ml!(z + /\z) = O 

Dividiendo entre ,\2 y lomando el limile cuando ,\2 tiende a cero, asi como la definición 

de la enlalpia del liquido empleada con anlerioridad se obtiene 
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que corresponde a la ecuación (11) del capi1ulo 3. 

0.5. ~ación (14). Para obtener la ecuación (14 ), combinamos los conceptos 

usados en los incisos (8.3) y (8.4), con las variables mostradas en la figura B.4. 

mX(z)l l(z) 1 111( t · X(2)Jll(2) 1 liwwlTº(z •· O.lz) · Tl(z 1 0,\z)JNanD0 i''' · mX(z + Az)H -

m[1 - X(z + 1lz)jl1(z + ,1z) =o 

Dividiendo entre mLIZ y tomando el limile cuando tfende a cero se obtiene 

d(Xll)/dz + didz(( 1 - X)hl = (NanD0 i/m)Uww!Te - TI] 

y efectuando los mismos pasos para oblener la ecuación (8) en el inciso B.3 se obtiene 

finalmente la ecuación (14) dada por 

dX/dz = - ((XCpv ·• ( 1 - X)CpL)ll.](dT/dz) + (N9nD0 11m1.)Uww(Tª - rt¡ 
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