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INTROD UCC ION 



I .- I N T R o D u e e ! o N 

La industria Petroquímica en México, es relativamente nueva. 

Podemos decir que tiene diez o doce años cuando mas de vida, si bien -

existían antes pequeños focos de desarrollo que hoy se con Giderarían -

operaciones insignificantes. 

La elaboraci6n de polímeros de todos tipos y de sus materias 

primas, incluyendo los mon6meros y los precursore "; de los mon6meros -

con:;ti tu;¡cn econ6micamente, la parte mas importante de la Petroquírnica, 

tanto en nuestro país cpmo en el extranjero. 

Uno de los mon6meros de mayor importancia dentro de este 

0a.mpo es el Estireno, el cual se utiliza en forma importnr.te en la el2;_ 

boraci6n de hules sintéticos, pero además es la materia prima de uno -

de los renglones mas importantes que es el Poliestireno. 

El consumo actual de estircno en J.:éxico, es de aproxioadar:i~.!!. 

te 50,000 T/A y su uso ha venido creciendo en forma vigorosa, puesto -

que ha aumentado de 6,400 T/A en 1963 a la cifra mencionada actualmen­

te. Esto implica un crecimiento anual promedio de 2 Z,~ y se estima que­

en el futuro continuará a raz6n del 12% cuando menos durante 6 años y ­

se ha calculado que llegue a 82,000 ton. en 1978. 

En !·léxico, actualmente se elabora este producto en l.'.l Refi ne­

ría de Cd. J.ladero Tamps., mediante la deshidrogenaci6n cat al ít ica del­

Etilbenceno. La planta existente ti ene una capacidad nominal de 30,000 

T/A y se encuentra operando en este momento a raz6n de 33,000 T/ A. Ca.­

be hacer notar que es la única planta de este tipo en toda América La.­

tina, cuya operac6n fué iniciada en marzo de 1967. 

En un principio, la capacidad de ésta pla.~ta cubría las nec~ 

sidades nacionales sobre este producto durante aproximadamente 4 años. 
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Actual mente, la demanda naci onal de Estireno sobr epasa la capacidad n2 

minal de di cha pl anta en un 60%, teni endo que recurrir a i mport aci ones 

con l a consecuen t e fug~ de divisas que tanto afect an la economía del -

país. 

El presente trabajo tiene por objeto trat ar de encontrar una 

pronta soluci6n a este probl eoa que día con día va creciendo. 

Se tiene planeada l a construcci6n de una s egunda pl anta de -

Estireno de 60 ,000 T/ A, l a cual se ubicar! en Pa j aritos Ver., lo que -

representará una soluci6n completa al proble~a, aunque a l ar go pl a zo. 

Una soluci6n inmediat a , pero que no re solvería el problema -

totalmente, es la de aument ar de capacidad l a planta ya exist ente, tr~ 

tando de aprovechar en su totalidad el equi po que se encuentra en ope­

raci6n y a la cual nos abocaremos . 
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GENERALIDADES 



Il . - G E N E R A L I D A D E S 

1.0.- QUE ES EL ESTIREN O.-

Comúnmente conocido como: Mon6~ero de Estireno, también se le 

llama: Vinilbenceno, Feniletileno, Estirol, Estiroleno, Cinameno, Cina­

menol y Cinamol. 

1.1.- F6rmula: 

1.2.- Peso Molecular: 104.14 

Es el hidrocarburo aromático más sencillo con una cadena la­

teral no saturada. 

1. 3 .... PROPIEDADES FISICAS: 

1.3 a.- Estado Físico: Líquido a la temperatura ambiente. 

1.3 b.- Color : 

1. 3 c.- Olor: 

Incoloro 

Dulce y agradable a bajas concentra 
ciones. Desagradable a alt as con..= 
cent rac i ones. Al exponerse al a i re 
forma peróxidos, aldehidos y ceto-­
na s que i mpart en al mon6mero un ~ 
olor molesto muy penetrante. 

1.3 d.- Peso específico a 20/4° : 0. 903 - 0.907 

1.3 e.- Temperatura de ebullición 
145.2ºc a 760 mm Hg 

1.3 f.- '.L'emperatura de inflmaci6n 
31ºc Tag e.e. 

1.3 g.- Temperatura de Ignición : 34º0 

1.3 h.- Temperatura de auto ig-
49oºc nici6n : 

- 3 -



acetona, 

bono. 

1. 3 i.- Temperatura de congelación 
a 1 atm. -30 . 63°c 

1. 3 j.- Temperatura crítica 373ºc 

1.3 k.- Presión crít ioa 40 atm. 

1.3 1.- Calor de vaporización a 
25ºc 102.65 cal/g 

1.3 m.- Calor de fusión 25.4 cal/g 

1.3 n . - Calor de combustión a 25ºc 10.086 Kcal/ g 

1.3 o.- Calor de polimerización 160.2 cal/g 

25ºc -- o 1.3 p.- Calor específico a e o.~16 cal/g c 

1.3 q.- Densidad de vapor 3.6 (Aire = 1) 

1.3 r.- Viscosidad a 25°c 0.730 cpoises 

1.3 s.- Indice de refracción a 
25ºc 1.5439 

1.3 t.- Tensión superfi cial a 25º c 31 . 7 dinas/ cm 

1.3 u.- Constante dieléctri ca a 
1000 ciclos 2.35 

1.3 v.- Resistenci a especifi c a 12 3 x 10 o~cm 

1.3 w. - Presión de vapor a 25ºc 6. 45 mm Hg. 

1.3 x.- Solubilidad: 

Poco soluble € :1 crgua • 

Miscible totalment e en matanol, et anol, éter, -
benceno, tolueno, tetracloruro de carbono y sulfuro de Ca_! 

Propiedades Químicas: 

1.4 a.- React ividad: 

Altamente reactivo. El calor, la luz y una -

gran variedad de catal i zadores inducen l a polimerización. 

La velocidad de polimerización se incrementa violenta.ce~ 
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l.5.-

l.6.-

l.7.-

l.8.-

l.9.-

te a elevadas temperaturas. 

Es fáci lment e oxidado, reducido, halogenado y sulf~ 

nado. Reacciona con muchos hidrocarburos. 

Corrosividad: 

No corroe a los metales, a escepci6n del cobre y sus 

aleaciones. 

Inflamabilidad: 1.1. -6.1% en volumen en el aire a -

presi6n atmosférica. 

Su temperatura de inflamaci6n es superior al límite má­

ximo (26.7°c) que fija la I.c.c. para clasificar el pr~ 
dueto como "Liquido inflamable". 

Forma mezclas explosivas con el aire. 

Toxicología: 

Conoentraoi6n máxima permisible de vapor en el aire: 

200 p.p.m. en volumen para una exposici6n continua de 

8 hrs. 

Concentraciones de 10.000 p.p .m. pueden ser fatales en 

un lapso de 30 a 60 minutos. 

Grados: 

Químicamente se considera un solo grado, denominado 

"Comercial", con 99% min. de pureza. En el mercado se 

ofrecen principalmente dos grados: "Pol imerizaci6n" 

con 99.5% min. de pureza y "Tácnico" o "Hule Sintético" 

con 99.2fo min. de pureza. 

Manejo del Monómero.-

1.9 a.- Almacenamiento: 

Pueden emplearse tanques horizontales o ver-­

ticales, de cualquier material usual (fierro, fierro· -
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galvanizado, acero) a excepción de cobre y sus aleacio­

nes, ya que estos metales coloran al estireno e inhiben 

la subsecuente polimerizaci6n. 

Los tanques pueden estar bajo te c-.ho en áreas -

bien ventiladas o preferiblemente en el exterior, y co­

nectada s eléctricamente a tierra. 

Se recomiendan también tanques bajo tierra. 

En general los tanque s no requieren caracteris 

ticas especiales ; trabajan a presi6n atmosférica y lle­

van válvu¡as de seguridad, termómetro y conexiones par a 

circulación forzada. 

Para disminuir las posibilidades de polimeriz~ 

ción se ha recomendado mantener los tanques refrigera-­

dos a 21°c o menos y poner sellos de gas inerte, con lo 

que también se reduce al mínimo el pel igro de explosión. 

Se agr ega un inhibidor (10-15 ppm . de butil c~ 

tecol terciario) para asegurar la estabilidad durante -

el almacenamiento y transportación. El monómero inhibi 

do puede almacenarse sin alterac i ón durante 3 meses si 

la temperatura no e s superior a 35°c. Deben verificar­

se regularmente el contenido de inhibidor y de políme­

ro. Para almacenamientos prolongados deben usarse tan-
o . 

ques refrigerados a 4 e, sellos de gas inerte y un con-

tenido de Tl3C _de 10-15 ppm. 

1 .9 b.- Peligros: 

Los peligros de incendio no difieren de los de 

otros hidrocarburos de similar punto de ebullición. 
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2.1.-

2.0.- USOS DEL ESTiruN O 

PRODUCTOS QUE USAN ESTIR.ENO: 

2.1 a.- Hules Sintéticos: 

GR-S- (Gobernment Rubber Styrene) es la design~ 

ci6n oficial del gobierno ar:nericruio para el hule prc·clucJ; 

do por copolimeriza.c i6n en emulsi6n del estireno y el b_:: 

tadieno. Dependiendo del tipo y cantidad del antioxidéJ!! 

te que se agrega, asi como de otros ingredientes especí­

ficos se ident ificon los diferentes tipos de hule estire 

no Eutadieno con números y letras de spués de lassielas -

GR-S. 

Comercialmente el hule de estireno-butadieno se 

conoce como SER y su aplicaci6n principal es en el fabrl 

caci6n de llantas. 

2.1 b.- Copolímeros y terpolímeros de estireno: 

Adeoás del SER, el estireno for t1>2. polímeros en 

forma de látex o resinas con otros materiales . Lo s pri~ 

cipales son el AES (acrilonitrilo-butadieno-estireno) 

que se usan en utensilios, part e s de autow6viles, teléf~ 

nos, tacones, equipajes, tuberi~ y el SAN (estir€no­

acrilonitrilo) que se aplica extensivamente al moldeo. 
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Es interesante mencionar también los copolíme­

ros de divinilbenceno, metilmetacrilato, cloru 

ro de vinilideno. (nombres comerciales: Sty~ 

ron, Cerex, Plexene). 

Los enlazamientos estireno-butadieno que son 

generalmente dispersiones coloidales de los c~ 

polímeros en agua, tienen amplio uso en pintu­

ras, papel, textiles y adhesivos. 

2.1 c.- Poliestireno: 

El poliestireno directo, llamado también de 

uso general, se emplea ampliamente en moldeo y 

extrusión para hacer juguetes, artículos domés 

ticos, artículos deportivos, etc. 

El poliestireno modificado con SER se denomina 

poliestireno de alto impacto y se usa en el 

moldeo de muchos artículos, como partes de te­

levisión y de refrigeradores. 

El poliestireno expa.ndible se emplea como ais­

lante en refrigeración. 

2.l d.- Materiales de impregnación: 

Se usan copolímeros de estireno-aceite de lina 

za y de estireno con diferentes materiales re­

sínicos. 

2.1 e.- Resinas para lamina.ción y fUndido: 

Las resinas para laminación a base de poliester 

contienen de 30 a 60% de estireno. Se emplea -

también el estireno como modificador de resinas 
para fundición. 
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2.1 f.- Intermediario químico : 

Es Wla materia prima barata para multitud de -

síntesis: halogenaci6n, oxidaci 6n, hidrogena-­

ci6n, etc., que dan lugar a productos de apli­

caci6n en diversos campos, por ejemplo el di-­

bromuro de estireno que se usa como insectici­

da. 

2.1 g.- Aromáticos: 

Uso limitado como intermediario en la formu-

laci6n de perf WDes. 
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2.2.- Compañías consumidoras de estireno en México. 

Actualmente compran estireno 28 compañías diferentes -

siendo las principales: 

E?;'F'RESA 

l.- Adhesivos Resistol, S. A. 

2.- Productos de estireno, 
S. A. 

3.- Hules Mexicanos, s. A. 

4.- Nacional de Resinas, S.A. 

5.- Negrornex, s. A. 

6.- Otros. 

PRODUCTOS QUE ELABORA 

Emulsiones de estireno -
butadiano. 

Poliestireno cristal e -
impacto {200 tons.), po­
liestireno expandible -
(1500 tons.) resinas SAN 
(1500 tons.) resinas AES 
(750 tone.). 

Hules sintéticos de esti 
reno butadieno. 

Resinas de poliestireno, 
incluyendo el de alto im 
pacto. 

Hules sintéticos esteteo 
específicos de poli-buta 
dieno, poli-insopreno y 
copolimeros de estireno 
butadieno. 

Suma 
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2.3.- Consumo Anual de Estireno (toneladas) 

ÜO PRODUCCICN VlliTAS 

1967 9,462 8,675 

1968 24,432 24, 343 

1969 25,085 27' 328 

1970 28,053 31,057 

1971 30,687 34,219 

1972 32,063 43,307 

1973 33,000 48,000 

1974 33,000 (estimada) 53,000 (estimada) 

1975 33,000 n 56,250 n 

Ver grá.fica No. 3 en apéndice. 
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3.1.-

3.0.- ELA130RACI CN DEL MCTWMERO DE ESTIRE.NO 

Materias Primas Usadas. 

La túlica materia prima que se utiliza es el Etilbenceno, 

y actualmente proviene de 4 fuentes: 

a).- Fraccionamiento de mezcl a de aromáticos produ0idos 

por reformaci6n catalítica de gasolinas ligeras d~ 

sulfuradas en la Refinería de Minatitlán. (Cap. 

Instalada 210 B/D.). 

b).- Alquilaci6n del benceno oon etileno de baja conce~ 

traci6n (Proceso Alkar) producido en la desintegr~ 

ci6n catalítica de gasol eos en la Refinerfa de Iía­

dero (Cap. Inst. 850 B/D). 

c).- Alquilaoi6n de benceno con _etil eno de alta concen­

traci6n (Proceso Alkar) en la Refinería de ~!inati­

tlán (Cap. Inst. 175 B/D). 

d).- Importaciones de et ilbenceno. 

Método de Obtenc i 6n. 

La deshidrogenaci6n oatal!tica del Et:ilbenceno es el 

pri ncipal proceso comercial usado para producir mon6me­

r o de est ireno. 

El proceso cons t a de 2 etapas: 

3. 2 a.- Deshidrogenaci6n Catalítica . 

3.2 b.- Purificac i 6n del Est i reno. 
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En la Refinería Madero, el estireno es obtenido a través 

del proceso citado, llevado a cabo en un reactor de le-­

cho fijo y utilizando como catalizador un compuesto de -

6xidos metálicos. 

3.2 a.- Deshidrogenaci6n Catalítica. 

El primer paso en la elaboraoi6n del estireno -

consiste en la eliminaci6n del oxígeno contenido en el -

etilbenceno, ya que su presencia puede ocasionar reacoi2 

nea de polimerizaci6n o descomposioi6n, es por esto, que 

su eliminaci6n es absolutamente necesaria; el siguiente 

paso importante es la reacci6n de deshidrogenaoi6n, la -

cual es reversible y endotérmica de izquierda a derecha, 

de acuerdo a: 

• + 

Esta reaoci6n puede ser completamente factible 

aún sin la presencia de catalizador a temperaturas alre­

dedor de 6oo0 c y aunque el equilibrio te6rico es favora­

ble, la velocidad de reacci6n es demasiado lenta para -

aplicaciones pr~cticas. 

Para obtener conversiones por paso industrial-­

mente aceptable, es necesario operar a temperaturas muy 

superiores, en las cuales el equilibrio es aún más favo­

rable, pero que dan por resultado la formaci6n de excesi 

vas cantidades de gas, carb6n y subproductos líquidos de 

crack i ng¡ es por estas l i mi t aciones , que es necesario 

el egi r una ser i e de condicione s que per mitan una opera-­

ci ón adecuada y un razonable rendimiento final. Varios 

invest i gadores han propuesto algunas formas (condiciones) 
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para favorecer el progreso de la reacci6n de izquierda a 

derecha y mejorar rendimiento del estireno, algunas de -

las cuales son: 

a).- Operar a presión reducida. 

b).- En presencia de aceptores de H2 para par-­

turbar el equilibrio. 

e).- En presencia de subproductos indeseables -

para suprimir su formaci6n. 

d).- En presencia de vapor de agua. 

e).- En presencia de catalizador. 

En la Refinería Madero, se han seleccionado es­

pecíficamente solo dos ccndiciones de las antes mencioni; 

das para la operación de la planta de estireno, éstas 

son: 

l.- El empleo de vapor de agua • 

.._2.- Empleo de catalizador. 

En seguida se mencionan algunas de las ventajas 

que proporciona el empleo de vapor de agua y del catali­

zador en la reacción de deshidrogenaci6n. 

l.- Empleo de Vanor de Aeua· 
En esta reacción, la cual es endot érmica, se produ­

ce un aumento de voluraen lo que hace conveniente dismi~ 

nuir la presión. En lugar de conducir esta reacción a -

alta temperatura bajo un vacío parcial, se utiliza vapor 

para r~ducir la presi6n parcial de los reactivos y obte­

ner el propósito deseado. _El___y&por es ..a.l..i_m.§n tado. en una 

proporción de 2.5 partes por una de etilbenceno, lo que ----- - ---· 

- 14 -



reduce la presi6n parcial de los productos hasta aproxi­

madamente O.l atm. 

Además si ~_ya_pj)r es sobrecalentado a un punto ta:l 

~ue . suministre el calor de de sh idrocenaci6n y se mezcla _ 

con el et ilbenceno inmediatamente antes de ponerse en --
cont acto con el cat alizador, las reacciones l at erales se 

conservan en un minimo, a la vez que se evit a el calenta 

miento C.irecto del etilbenceno y por consi {,'Uiente l a de~ 

carbonización de los hornos ya que sobrecal entando el v~ 

por solo, esto no es necesario. 

Otra de las funciones del vapor derrt-ro de esta rea_c:: 

ci6n, es :nantener una operación continua ya que el cata­

lizador utilizado es a.uta regenerativo cuando se usa en 

presencia de vapor. 

2.- Ernnleo del Catalizador. 

La deshidrocenación, que consiste en someter lo s va 

pares de et ilbenceno a la acción del calor entre 500 y -

8oo0 c parece s er un proceso s imple y conveniente, sin em 

bargo , r ealmente es mu,y complejo . 

La conve r s ión direct a da un 40)b de rendimiento ; la 

deshidro&enación pirolítica siempre da en adición al es­

t ireno numerosos productos tales como benceno, etilbenc~ 

no, meta.".lo , tolueno y materia l es coloreados¡ sin embargo 

la lit eratura muestra que se obtienen resultados apreci~ 

ble¡;¡ente mejores mediante el empleo de ca.talizadores se­

lectivos que aceleran la dishidrogenaci6n y per miten l a 

operación con una menor formación de subproductos. 
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La Compañía Suida, sugiere cat alizadores a base de 

cobre, fierro y níquel en piedra pómez y óxidos de mate 

riale s difícilmente reductibles . Desde hace aproximad~ 

mente 30 años los catal izadores más ampliamente usados 

han sido ent re otros, aquel los que tienen como compone~ 

te básico un compuesto de pot asio y son utilizados con 

vapor como diluente en la deshid.rogenación. Empleados 

en c ama fija, los catalizadores de este tipo permiten -

una, operación conti nua sin regeneración periódica p2.ra 

remover el carbón con el fin de reactivarlos, los que -

introduciría una considerable complejidad en la oper a-­

ción. 

Los investigadores Hansgirg y posteriormente Grin~ 

vich han descrito como la presencia de sales de potasio 

con óxido de magnesio y óxido de fierro, aceleran l a 

reacción entre el carbón y el agua para formar monóxi-­

dos de carbono lo que permite una operac ión con resulta 

dos satisfactorios a temperaturas tan baja~ como 4ooºc. 

Normalmente cuando este tipo de reacción es lleva­

da a cabo sin catalizador, se requiere una temperatura 
o de operación cercana a 900 C para obtener resultados s~ 

tisfactorios, esto nos indica l a importancia que tienen 

los compuestos de potasio en el catalizador deshidroge­

nante del etilbenceno. 

En la planta de Estireno de la Refinería Madero se 

emplea el catalizador Shell Development Co-105, el cual 

contiene un considerable porcenta je de óxido de fi erro 

85% activado con una pequeña proporción de un compuesto 

de potasio 4% y óxido de cromo 11%, el cual en condici~ 

nes normales de operación tendrá un tiempo de vida de -
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1 a 3 años, ~roporcionando rendimiento de 85% de conver­

si6n y además, manteniendo una operación continua y uni­

forme. Este~catalizador es de alta selectividad a una -

temperatura de 580 a 6~o0c minimizando las reacciones la 

terales. El cromo actúa como activador de la reacción y 

el potasio como promotor de la reacción entre el carbón 

y el vapor. Cabe reafirmar que el etilbenceno debe cu-­

brir ciertas normas de pureza antes de ser alimentado al 

paso de deshidrogenación, pues la presencia de substan-­

cias como el dietilbenceno aún en concentraciones m113 P! 

queñas (0.04%) puede ocasionar serios problemas en el 

sistema de purificación, ye. que este material se convie! 

te parcialmente a divinilbenceno, el cual polimeriza rá­

pidamente para formar residuos insolubles. 

Las si!".'Uien t as etapas en el proceso de estireno son: 

una sección de fraccionamiento y una sección dé purific~ 

ción del material de shidrogenado crudo. 

3.2 b.- Purificación del Estireno • 

. Las condiciones para el fraccionamiento son más 

bien estrictas, debido a que no solamente el estireno 

producido debe ser de alta pureza, sino t ambién el reci~ 

culado de benceno - tolueno, por otra parte, el punt o 

normal de ebullición del etilbenceno es únicamente 9°c -
inferior al del estireno, este fact or aunado a la polim! 

rizaci6n concurrente ocasiona que la destilación del es­

tireno a su punto normal de ebullición el cual es de 

145.2°c esté fuera de toda cons ideración, puesto que se 

tendrí a una vel ocidad de polimerización muy elevada 

( +. 500% /b:r.) Ver gráfica No. 2 de apéndice. 
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...--Dees.t_o.....- se deduce que es a bsolu.tamente necesa-

__..---rio ll..e-var a cabo e_st,..ar-operación en -'éondiei:ónes de va­

éíO, !3-- que d~~sta méi!!_~ra s e l .oc ra _la dismin-ución del 

~-0rm~j:i--ebull · e-ron, ~r por lo _tant o.-1--a vel-0cidad 

de poli--inerización del e~ren~ por ejemplo: si en la -

operación se tuviera una presión absoluta _de 30 m~ Hg -

el punto de ebullición del estireno será de 54°c y a es 

ta temperat ura la velocidad de polimerización dismir!uye 

a menos de 0.1% /hx. 

---Pei:o--aún ~uando. se- alcance una _temperat~ _d.e/ 

1iestilach~n-b1(fa , las con<!.tc-iones- norma.les de operaci.0rr 

hacen necesarias al,gunas PEe.cauciones adicionales¡ ya -

Afue ,larpresencia de e~e-fias_c-anti~i:-g~.s-... de~ .oiertas subz 

--'Í an-c_i.as e:x,t..ra:ña s'- {_1).0-r-e-;j empl-0-4~:~!.irri..J..b.erree;g.9 ) - ca t a-1 i za.n 

granA.emeii"te--J..6e~n--d~_w>hmeti-ZáCi ón r 

...Par.a,;evi t-~le.?JÓSfbilid-a:'des --S..e-dis_:i-3.1..v.e, / ­

,azuf~en el--est ireo.o) el, ~al'--a.q~_§.¡vc-omo....-inhi.b:tdor ...--de 

· 18. p_o1im-etizaéÍón d.e.n--t-I-o, del proceso...-

Solo por una oombinaci6n de operación al vacío, 

el uso de un inhibidor de la polimerización y un diseño 

especial de las columnas , la operación de destilación -

del estireno puede ser llevada a cabo co~ buenos resul­

tados. 

Dado que el azufre que se añade como inhibidor 

debe tener una concentración mu.y baja en el producto fl 
nal, éste se añade sólo a las torres de benceno-tolueno 

y a la de etilbenceno. 

Al producto final se le af.ade otro tipo de in­

hibidor para prevenir l a formación de polímeros dura.~te 
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3.3. -

~'L. 

~\., 

e~" 

el almacenamient o, el más usado hasta ahora ha sido el -

P-terbutil catecol (TBC) en una concentración de 10 a 15 

ppm. el cual puede ser el iminado en caso necesario por -

el consumidor mediante un lavado ca~stico. 

En la fabricaci6n de materiales monoméricos us~ 

dos para la pol imerizaci6n, es común encontrar que unas 

cuantas ppm de ciertos materiales influyen de manera no­

table en la polimerizaci6n, por esta raz6n, la produc­

ci6n de estireno tiene ciertos artificios especiales, y 

por lo ta..~to se deberá vigilar constantemente la presen­

cia de huellas de substancias que puedan actuar como in­

hi bidores o catalizadores; una pureza aún de 99. 95% no -

garantiza siempre un producto aceptable . 

Una planta típica de estireno trabaja con una -

recuperaci6n promedio de _99.4% en el paso de puri f i ca- -

ci6n, casi todo el 0.6% re sta...~te se debe a la formación 

de polímeros derivados de l a reacción de estireno con 

azufre. 

La pla.~t a de est ireno de l a Refine;:'ia r.;adero 

produce monómero con una pureza promedio de 99 .71o· 

Reacciones cue exnlican l os Productos. 

l.- fJ - C2H5 p - C2H3 + H2 
h¿if 

2.- fJ - C2H5 P- H + c2 H
4 

/ ; . \ 

3.- p - C2 H5 + H2 ,. fJ - CH3+ CH4 
M 

4.- CH
4 

+ H2 O ., CO + 3H2 \ 
'( i'P 

5.- co + H2 O ) co2 + E2 ' ,\) 
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6.- c2 H4 ' C2 H2 + H2 ' 1 

c...-- y\!¡ 7.- C2 H2 ' 
2C + H2 ~ ®A 

[ Ot,. ,, \\/ 8.- e + ~o " 
co2 + 2H2 ' \ 

/)1,-

9.- C2 H6 C2 H4 + H2 

¡/ 
10.- ~ - C2 H5 + H2 , p - H + C2 H6 

Las 10 reacciones ocurren simultáneamente y por 

cada 100 toneladas de etilbenceno fresco se obtiene por 

diseño: 

Productos Tonel adas 
~ 

5:~ Gases 

Benceno 3.1 
Tolueno 4.9 
Estiren o 84.7 
Pesados l.~ 

100.0 

Es decir que la reacci6n tiene una selectividad 

hacia estireno de 84.7%. 

- 20 -



DESCRIPCION DEL PROCESO 



III.- DESCRIPCICN DEL PROC ESO Y CCNDICICN ES DE OPERAC!Q{ 

Como se ha mencionado anteriormente, el proceso consta -

de 2 etapas: 

l.O.- Deshidrogenación del Etilbenceno. 

2.0.- Purificación del Estireno. 

Estas dos etapas se llevan a cabo conjuntamente y están 

lieadas por una corriente de recirculación. 

1.0.- DESHIDROGHIACim Db'L ETILBillC.EN O. 

1.1.- Eliminación del Oxígeno Disuelto. 

El etilbenceno fresco es bombeado de sus tanques 

de almacenamiento hacia la torre agotadora de oxigeno 

(T-1) bajo control de nivel en dicha columna. A la car­

ga fresca se une el reflujo proveniente del tanque reci­

bidor de esta colucma. La carga fresca y el reflujo en­

tran a la torre por el plato No. l; el etilbenceno que -

sale por el domo es conde!lsado y enviado al tanque reci­

bidor en donde s on se,.:u-ados y venteados a la atcósfera 

los inertes extraídos. 

Esta torr~ es cal ent ada por un rehervidor ínter 

no , el cual opera con vapor (de 10. 55 Kg/ cm min) y el -
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1.2.- . 

condensado es enviado a un cabezal de retorno; las condl; 

cienes de operaci6n que se tienen en el dor.io son de 

130°C de temperatura y una presi6n de 0.14 Kg/ cm2• 

Secci6n de Calent ~miento. 

El producto que sale por el fondo de la torre, -

se une con eljltilbenceno de recirculación 1 el cual pro­

viene de- la columna de et ilbenceno 1 ( T-5)y se le adicio­

na aproxi~~damente el 10% del vapor necesario para lle-­

va.r a cabo la reacci6n¡ el vapor es de l0.55 Kg/cm2 man. 

La corriente total es enviada hacia el cambiador 

de calor de carga combinada E-3A donde el etilbenceno-v~ 
o o por que entra a 156 e es calentado hasta 540 e aprcve- -

chando la temperatura del efluente del reactor. A la sa 

lida de este intercaQbiador de car ga combinada, el etil­

benc eno-vapor recibe el vapor de reacción re stante , el -

cual ha sido sobrece.lentado¡ pasando primero por el cam­

biador E-3B y luego por el sobrecalentador H-1. 

El vapor de reacción cuya temperatura de entrada 

al cambiador E-3B es de 185°c es calentado por el eflue.!: 

te del reactor a una temperatura de 346ºc. Del intercll.E! 

biador, el vapor pasa al sobrecalentador de vapor, H-1 -

donde la te~peratura de salida es controlada regulando 

la flama en el cal entador. 

El vapor sobrecal en tado se combina con la mezcla 

etilbenceno-vapor y la corriente t otal fluye a través 

del calentador de carga combinada H-2 en donde la tempe­

ratura de salida es control ada a 633°c mediante el mismo 

sistema que en el sobrecalentador de vapor. 
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l .3.- Reacción. 

Los reac t~.ntes que salen del segundo calentador pasan -

al reactor de deshidrogenación en donde se lleva a cabo 

una reacción endotérmica alcanzando los productos una -

temperatura de 564°c. Estos pasan a los intercambiado­

res ya descritos y su temperatura se reduce a 260°c. El 

resto del calor de reacción es enfriado con agua en una 

torre por contacto directo a la cual se le conoce como 

torre de apagado (T-2). 

El agua de enfriamiento es suministrada normal­

mente de la sección de agua del sedimentador de produc­

tos del reactor. 

En esta torre se mantiene la corriente de sali­

da a una temperatura predeterminada mediante un con- -

trol que permite aumentar o disminuir la cantidad de 

a.gua de enfriamiento. 

Se cuenta además con una fuente de agua de eme~ 

gencia, que proviene del colector de condensado. 

De la torre de apagado salen los productos del 

reactor a (103°c) y 0 . 2 Kg/cm2 y se les une una corrie~ 
te de hidrocarburos recirculado s del sedimentador de 

productos del reactor, la cual sirve como corriente de 

enfriaoiento; fluyendo después hacia el condensador de 

productos el cual consta de 3 cuerpos; entre el segundo 

y tercer cuerpo se agrega una corriente de hidrocarbu-­

ros a 66°c que proviene del domo de la torre agotadora 

de agua (T-3) y a la salida del tercer cuerpo se le 

agrega condensado de la pierna barométrica del acumula­

dor de condensado y finalmente la corriente total pasa 

al sedimentador de productos del reactor. 
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En el sedimentador de productos del reactor, las 

capas de agua e hidrocarburos son separados en sus res~ 

peotivas fases y los va:)ores no condensados son enviados 

a un enfriador donde se lleva a c~bo una condensación 

adicional mediante el ec1pleo de un refrigerante (Freón) ¡ 

el condensado obtenido y los vapores incondensables son 

reGresados a la sección separadora, donde el prioero se 

une a la fase de hidrocarburos y los segundos son vente~ 

dos a la atmósfera. 

L~s productos de la deshidrogenación son bombea­

dos del sedimentador al tan~ue de almacenamiento en don­

de es inyectado el inhibidor de polimerización conocido 

como TBC (P-terbutil Catecol). ( c14 H22 o2 ). 

Parte de la fase acuosa separada en el sediment~ 

dor de productos es enviada a la columna agotadora de 

agua (T-3) y otra se manda a la torre de apagado ( T-2) -

como agua de enfriamiento. Este condensado es cal entado 

en el cambiador de carga del agotador contra vapores del 

domo y luego es agotado con vapor para eliminarle las 

huellas de hidrocarburo. 

El condensado ~tado a (11oºc) es enviado a la 

pl <:nta de condensado o a la linea de ret orno de agua de 

enfri amiento. 
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2.1.-

2.0.- SECCirn DE PURIFICACICN DE ESTIREN O. 

Separ ación del Benceno y Tolueno. 

La carga a l a col w:ma de Benceno-Tal ueno ( T-4) 

es bombeada de] tanque de almacenamiento de producto s 

del reactor. Una porción de la corriente fluye a través 

del t anque de azufre con que cuenta esta torre; uniéndo­

se de spués a l a corriente principal para entrar a l a co­

lumna. 

En esta torre son separados el Benceno y Toluen o 

de los demás productos de la reacción. La me zcla bence­

no-tolueno es condensada por un condensador interno y c2 

lectada en un acumulador dent ro de l a columna , fluy endo 

por gravedad al recibi dor de Benceno-Tolueno. 

El benceno-toluen o a almacenaje es envi ado a l 

tanque de almacenami ento y e l reflujo es retornado a l a 

torre (49°c) . 

-El~ a&ua. presente en l a al iment ac i ón de benceno-

-t-ol ue1TGy--iíe's.l>tien-e en el doa o, l a cual es c-onttel'l.-sa~-

después sepa~atla-d.e-la ae .«._~ benceno-tolueno ~ -

,J1i"&:x:n.ascte__agua en -el tanque recibidor c}e e s;ta torre 1 ne 

diante una oper ación manual de drenado. 

~ mo d-e- l a, t _orre be ceno-tolueno se mant iene 

~pe~a.n,~o a Pe-l.§~m? absolutos, mediante un Si s t eaa de 

~~e...-f'.l>e_s~-:e-a.pas y el fondo --es cal entado con -va­

o pr~i'dbe dos rehervidores vert i cale s de t _ermosi­

....- r6n y el condensaaó es re:t"Orna:cfo al_...,t-añque ,...d cond~ns~o, 
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2.2.-

2.3.-

t.--pa;rivsel'-tra~d~p.~t:J,do a a _.pl1m.t.a. de con 

~·~ 

El nd:o e e.eia--~ue~formada por estireno -r -

Let1];-b~!!C.eno~nctpalmente a 121 ºe es enviado a la colum 

,-- a d..e- tilbeneeno (.l'~5). 

Separación del Etilbenceno. 

En esta torre ( T-5}, 198'.vaperes del domo forma-

s ~e etilbenceno en una gran porción son condensados 

~.s--ñ:ent o O:e a-1il Í'Sj¡JJ1,-p-~ 

recircúlación de etil-ben~oa la sección de_ .. deshj.d-r_oge./ 

ífación_o_ como reflujo de esta misma . torre-. el eual antes> 

eJCaare te ,,...-PC!.,!la.....-a >rad s--'0.0'-un t~ 

efl:qje-y e-trir_g.¡.l-iro-i61l.-0: ti.--1-bence o -

.ff~~ es ~ec~~s--t~rm_i.nal es ~a 49% • 

~presi ón de opera9i6n del domo es / de ~r059 
a.p.t~nidoB- por el s istema; de ~toras 

tond~~---c aren ado por re s precalentadores A~erti--- -el condensa<!_o sigue/ el 

de benceno-t'oluen'O; ,.. 

/'El'-.. esti-r~eno crlldo d-el fondo ·a l02°c pasa a tra­

rvá. d.e- llll. enfriádor saliendo a 38°c y es enviado a los 

tanque s de estireno crudo. 

Separaci6n del Estireno de Pesados. 

¡ El estireno crudo a 38°c es enviado de ~os tan­

ü es uell~a la torre d e sHreno (T-6), el producto -

~que sale por el domo es conde~sado y colectado en el d.!:, 
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e donde fl u;y'e para ser enviá 

. do C~_!.l ..... ~ivi i~~a~~acena,miento y co¡µo re-flujo a 

- la--t·o¡:re. -La~p esi-6n--de peraci6n. del domo es de 0.04 

--Xgjc.rz2. absolu"tolt. 

El._prod~C'to a 5'2ºc ae , envia a través del enfri~ 
dor-- de'~st-ireno___t~mí"nacd,g_. de donde _fi\ale a 38°c hac_ia 

,los tanques terminales de almacenamient9, y de aquí -Pa-
/ '..-

ª · a s .an11\les .,de~Í:maceÍlamiento refrigerados. f'Ei-

e- especificaci6n puede ser enviado ha--

,e.ia"'l.o.i> crudo para_repr_2 ,., 

· lti-bi de pol::kler,izaoi6n T.erbutil-<:atecol 

TBG)-e~j..do y¡:¡. sea en. ei acumuládor interrro o en 

la linea «le _reflujo. 

La columna de estireno es calentada con vapor -

en el tanque rehervidor de estireno, los fondos son des 

cargados periódicamente del tanque rehervidor a un ca~ 

mi6n y enviados al tiradero de desperdicio. 

Debido a la cantidad tan pequeña de fondos pre­

sentes en la torre de estireno se le agrega un diluente 

fresco al tanque rehervidor ,para proveer nivel de calen 

tamiento a la torre. 

Como hemos mencionado, tres de las columnas de 

esta planta operan a vacío, el cual es mantenido por 

uno de los dos sisteQaS eyectores en par alelo, el vapor 

proveniente de los eyectores pasa a un intercondensador 

secundario y a un post-condensador, y de esta manera el 

condensado es colectado en el tanque de agua caliente y 

enviado a la sección de deshi drogenaci6n. 

El condensado de los rehervidores de las colum­

nas , es enfriado y deaerado por medio de un eyector y 

envi ado hacia la planta de calderas o hacia la torre 2 

como agua de enfriamiento de emergencia. 
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NOMENCLATURA DEL DIAGRAMA DE FLUJO 



NOJIWCLATURA DEL DIAGRAMA DE J.il,UJO 

a).- TORRES. 

'11-1.- Torre agotadora de oxígeno. 

T-2.- Torre de enfriamiento de contacto directo. 

T-3.- Torre agotadora de a.gua. 

T-4.- Torre de Benceno-Tolueno. 

'l'-5·- Torre de Et il benceno. 

T-6.- Torre de Estiren o. 

b) .- RECIPI EN TES. 

D-1.- Acumulador de la torre separadora de oxígeno. 

D-2.- Reactor de Deshidrogenaci6n. 

D-3.- Sedimentador. 

D-4.- Tanque de Azufre a torre de Benceno-Tolueno. 

D-5.- Acumulador de Bencene>-Tolueno. 

D-6.- Tanque de Azufre a reflujo de Etilbenceno. 

D-7.- Tanque de balance de Estireno crudo. 

D-8.- Tanque rehervi.dor de Estireno. 

D-9.- Acumulador de Estireno Ter minado. 

D-10.- Acumulador de Estir eno Ter minado. 

D-11.- Tanque de inyecci6n de Ter but i l Catecol (TBC) 
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D-12.- Tanque de fusi6n de Terbutil Catecol. 

D-13.- Acumulador de Condensado de Eyectores. 

D-14.- Recipiente de condensado de vapor. 

c) .- CALENTADORES. 

H-1.- Sobrecalentador de vapor. 

H-2.- Calentador de Carga Combinada. 

d) .- CAMBIADORES DE CALOR. 

E-1.- Condensador de la torre separadora de oxigeno 

E-2.- Rehervidor de la torre separadora de oxigeno. 

E-3.- (A y B) .- Cambiadores de calor entre "Produc-

tos del Reactor" contra "Carga Com­

binada" y ''Vapor de Reacci6n". 

E-4.- (A,B y C).- Condensadores de Productos del 

Reactor. 

E-5.- Enfriador de vapores no condensables del D-3. 

E-6.- Condensadc r de vapores de T-3. 

E-7 .- Condensador de Benceno-Tolueno. 

E-8. - Rehervidor de Benceno-Tolueno. 

E-9.- Condensador de Etilbenceno. 

E-10.- Rehervidor de Etilbenceno. 

E-11.- Enfriador de Estireno. 

E-12. - Condensador de Estireno terminado. 

E-13 .- Enfriador de Estireno terminado. 

- 29 -



e).-

f) .-

E-14.- Enfriador de condensado de rehervidores. 

E-15.- Condensador de vapor de Eyector de condensado 

E-16.- (A,B y C).- Condensadores de vapor del s iste 

ma de vacío. 

E-17.- Saturador de vapor. 

TANQUES . 

TA-1.- Tanque de almacena~iento de Producto deshidro 

genado. 

TA- 2.- Tanque de almacenamiento de Benceno-Tolueno. 

TA-3 . - Tanque de almacenamiento de Terbutil-Catecol 

TA-4.- Tanque de almacenamiento de Estireno termina. 

do. 

BOJ!IBAS. 

P- 1.- ( A y B) .- Bombas de carga de Eti1.benceno. 

P-2.- (A y B) .- Bombas de r eflujo a 'l'-1. 

p...,3.- (A y B) ·- Bombas de carga del Reactor. 

P-4.- (A y B) .- Bombas de fondos de la Torre agota-

dora de agua. 

P-5·- (A y B) .- Bombas de carga a la Torre separad~ 

ra de agua. 

P-6.- (A y B) .- Bombas de productos del Reactor. 

P-7.- (A y B) .- Bombas de carga a T-4. 

P-8.- (A y B) .- Bombas de ligeros de T-4. 
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P-9.- (A y B).- Bombas de' fondos de T-4· 

P-10.- (A y B).- Bombas de trasiego de Benceno-Tolu~ 

no. 

P-11.- (A y B).- Bombas de fondos de T-5· 

P-12.- (A y B).- Bombas de ligeros de T-5· 

P-13.- (A y B).- Bombas de carga a T-6. 

P-14.- (A y B).- Bombas de Estireno. 

P-15.- (A y B).- Bombas de Estireno terminado. 

P-16.- (A y B) .- Bombas de condensado de Eyectores-

para enfriamiento. 

P-17.- (A y B).- Bombas de condensado de vapor de C2_ 

lentamiento hacia calderas. 

g) .- EYECTORES. 

Y-1.- (A,B y C).- Eyectores del sistema de vacío • 

Y-2.- • - Eyector de Condensado. 
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CALCULOS 



IV .- e AL e u L os 

1.0- IN TRODUCCICN .-

Como se mencion6 al principio del pres ente trabajo, el objet i vo 

que s e per sigue es el de solucionar parcialmente el deficit act ual en la 

producci6n de Estireno en nue stro país, aumentando la capacidad de la -~ 

planta. Para ll evarle a cabo se propone una serie de modificaciones al 

sistema de cal ent ami ento mediante los cuales se conseguiría un aumento de 

30% con r especto a la capacidad nominal de la planta. Dicho porcent a je se 

fi j ó en base a los siguientes puntos: 

l.1.- En ba se a la exoerienci a en la operaci6n de la planta y a prue-

bas de vari aci6n de carga . 

A través de los años que lleva oper ando la plant a, s e ha obser­

vado que en general ésta aguanta un 10% más de su capacidad nominal. En -

su iniciac i 6n de operaci 6n en 1967 (ver gráfi ca No. 3 de apéndice) la~­

pl anta t r abaj6 muy por deba jo de su capacidad nomi nal¡ en el año de 1970 

se al canz6 di cha capacidad y empezándos e a a umentar hasta llegar a un lí­

mite en el año de 1973 en que la pl anta ya no pudo dar más de 33 1 000 ton~ 

ladas por año que equi vale a un l O{S de aumento con respecto a las 30 1 000 

ton./ año que es la capac i dad nominal. De .acuer do a la experienci a. en la 

operac i6n se v é que el sis t ema de cal entamient o es el factor limita.~te p~ 

r a cont inuar a umentando la car ga ya que si se sigue aumentando , l a tempe­

r a tura de entrada al reactor no es suficiente para llevar a cabo satisfa~ 

toriament e la reacci6n por l o que se obtiene bajo rendimiento. Entonces -

de aquí se deduce que se necesita aumentar la capacidad de cal entaoiento . 

1.2. - En base a características de diseño del equipo: 

1. 2 a.- Reactor.- Este equipo •1ene un sobrediseño de 30% con re~ 
pecto con su c apacidad de operaci6n, por lo que e ste equi po 
no se tienen probl emas. 

- 32 -



1.2 b.- Equipo de Purificaci6n de Est ireno.- Por lo que se 

ha observado, esta secci6n opera descansada y aunque no se ha analizado 

equipo por equipo se considera que si resiste perfectamente el aW:lento 

ya que tambi6n tiene un sobrediseño de apr oximadamente un 300/c • 

Entonces el estudio se centrará en el Sistema de -­

c al en ta~iento de la Secci6n de Deshidrogenaci6n. 

2.0.- SECCi al DE CALENTAi·' I J:J!TO. DIAGRAliAS 

En la secci6n de calentamiento se encuent r a operando actual­

mente el siguiente equipo: 

2.1.-

2.2.-

2.3.-

{Cambiador de calor de carga combi nada}{ efluente del reactor) 
E - 3A 

{Cambiador de calor de vapor de reacci6n}{ efluente del reac­
tor): E - 3B 

Sobreoalentador de vapor de reacci6n: H-1 

{Sobrecalentador de carga combinada)+(Vapor -
de reacci6n): H- 2 

Por otra parte , el equipo nece sario para llevar a cabo el -­

a umento propuesto , consiste en un cambiador de calor y un calentador, -

los cuales se adapt arán al s isteoa de calentamiento con que se c uenta -

a ctualmente. 

Uno de los factores que influyeron en la s elecci6n de este -

ca~ino, fue que s e cont aba dentro de la refinería , con un cw:.1biador de 

c alor y un calent ador fue r a de operaci6n, que aunque no cron l os 6pt i -­

oos, cubrían ac ecuada~ente el fin perseguido. 

Desi¡;nare~os con la siguiente nomencl atura el equi po por ---

adaptar: 

-~ - .)..) -



2.6.-

Cambi ador de calor (carga combinada+ vapor) - (efluente del reac 
tor): E - 3C 

Calentador de carga combinada + vapor de reacci6n: H - 3 

A continua.ci6n se presentan los diar:ra.mas actual y propuesto del 

Sist ema de calentamiento • 

3.0.- .Análisis d e l as corrientes de entrada al nuevo cambiador E - 3C 

3.1.- LADO CORA ZA. 

De acuerdo al diagrama del arreglo propuesto se puede observar -

que la corriente de entrada al cambiador E - 3C por el lado de la cora za, 

está formada por etilbenceno y vapor de reacci6n cu,yos flujos y temperatu­

ras son las siguientes: 

Etilbenceno al E-3C 

Vapor al E- 3C 

Temperaturas antes de mezclarse l as corrientes: 

T vapor 

= 102ºc 

• 185°c 

Tenemos nie evaluar la temperatura result an te de la corriente -

etil benceno-vapor para poder conocer cual es son l e,s condiciones de entra.de. 

al nuevo car.biador de calor. 
/ 

Sabemos que el Jir.3C tiene una presión de operacipn Pop = 100 

psig • 7 . o ~ ~!A.ll' y debido a q_ ue la mezcla es inmisci ble, tenemos que la 
cm 

Pt es la sw:ia de las presiones parciales que en este caso corresponden a -

las presiones de vapor. 
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3.1 a.- Evaluaci6n de la temperatura resultante en la corrien­

te de entrada:se sigui6 un m~todo iterativo para la evaluaci6n de dicha -

temperatura {Tm): 

a).- Estimar una Tm 
o b).- Eterminar graficament e P de los componentes. 

c).- Ptcalc. • Pºv + PºEB · 

d).- Si Ptcalc. • PTop s}Tm est. es correcta. 

e).- Si Ftcalc. =fo PTop =)volver al punto (a) 

Soluci6n: 

Se realizaron varios cálculos suponiendo diferentes -­
o 

t coper aturas y se encontr6 que la Tm correcta es de 159 C para la cual --

tenemos los siguientes resultados: 

a).- Tm = 318°F = 159ºc 

b).- De Tablas Críticas Int ~rnacionales y Ferry 
o . o P V 2 87.4 psia y P EB • 27.2 psia 

c).- Entonces Ptcalc. ª 87.4 + 27.2 • 114.6 psia. 

d) .- Como Ptcalc. • Pt op. '") Tm .. 318°F 
Tm = 159°C. 

Y esta va a ser la temperatura de entrada al cambiador 

B-JC por el l ado de la coraza . 

La temperatura de entrada por el lado de los tubos va a ser -

la mis ma que al E-3A, ya que este nuevo cambiador va a manejar ef1.uente -

del reactor po~ el lado de los tubos. 

Estos datos son suficientes para poder evaluar las temperat~ 

r as de salida del nuevo cambiador de calor. 
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4.0 Evaluaci6n de l as Temperaturas en l as corrientes de 

salida del E-3C. 

Mediante el método utilizado se calcularon tanto la tem 

peratura de salida del lado tubos como la del lado coraza. Se 

utiliz6 el método iterativo de Ten Broeck para cambiadores a con­

tra corriente (l : l); el cual puede ser aplicable cuando se tie­

ne conocimiento de ur. valor aproximado de l a UD. 

Para poder fijar un valor de u· l) lo más aproximado posi­

ble, fue necesario hacer las siguientes consideraciones: 

a) Considerar a los cambiadores E-3A y E-3B como uno solo. (Ver 

diagrama actual). 

b) Teniendo datos de Areas, Temperaturas de entrada y salida, 

Gastos y Transferencia de calor total, se calculó un valor de 

UD de aproximadamente 10. 

Este valor de U0 • 10 fue el que sirvió como referencia 

para la realización de los cálculos en el Céllllbiador E-3C. 

Método de Ten Broeck: 

a) Estimar UD 

b) Calcular UA 
wl c p 

w c 
o) Calcular R • w c p 

d) Con (b) y (c) evaluar P .. ----­
Tl - tl 

gráfica (l) apándice . 

e) Con el valor de P se despeja t
2 
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h) 

i) 

j) 

k) 

CALCULOS: 

~ , 

Datos 

Calcular LJ.íTD 

Calcular ~- UD A (LNTD) 

Si Q.n• Q.w :} T2 y t2 son correctas 

Si ~ f Qw ·> Volver a estimar otro valor de Ud 

~ . 

B- 3C Efiuente 
o 

Carga 

t 1 • 318° F 

. ... 
w 

'"' 

Combinada -

V • 26,205 lb/ hr 

T1 ,. 1050 F 

= 26,205 lb/ hr 

AT ,. 4450 f't
2 

BTU Se considerará un valor promedio de c • 0.5 --- pa-
P lbº F 

BTU ra el fluido frío y un valor de C • 0.5289 ----
P lbº F 

para el efl ue!! 

te o fluido caliente en base a una seri e de estimac iones que se rea 

lizaron. 
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Se hicieron varios intentos suponiendo diferentes valo­

res de UD encontrándose que el valor estimado que más satisface -

es de UD ~ 9 

Solución: 

a) Se estimó un valor de UD • 9 
UA 9 X 4450 

b) -W-C-- • 26 205 X 0.5 • 3•06 
p 

w c 
c) R • ---=w..,..___,.;P.___ 

cP • 26 205 X 0.5 
26 205 X 0.5289" • o. 945 

d) Utilizando la gráfica ?~o. l del apéndice determinamos el valor 
s .. 0.765 

e) t 2 .. 0.765 (1050 - 318) + 318 • 879ºF 

f) T2 • 1050 - 0.945 (879 - 318) • 520°F 

g) Q • 26 205 X 0.5 (879 - 318) • 26 205 (0.5289) (520 - 1050) 
w 

6 BTU 
Qw • 7 .4 X 10 --m:--

h) Cálculo de LMTD 

Fórmula: 
( Tl - t2) - ( T2 - tl) 

LMTD • ------------
( Tl - t2) 

Ln -
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(1050 - 879) - (520 - 318) 
LMTD • • 

Ln 1050 879 

520 318 

i) QD • 9 X 4450 X 185 • 7.4 X 106 BTU 
• l.86 X 10

6 KCAL 

hr Hr 

j) Como Q0 • ~ ~ Hasta aqui la estimación ha sido correcta y 

por lo tanto las temperaturas de salida son: 

t • a19ºF • 41oºc 
2 

T
2 

• 52oºr • 211ºc 

lado Coraza. 

lado Tubos. 

5.o.- Comprobación de la UD estimada de acuerdo al método tra-

dicional: 

s.1.- Determinación del coeficiente interno: 

5.1 a.- Calcular Gt • Wt/Aft 

s.1 b.- Calcular d.Gt 
Re • -------

t /t 

5.1 c.- Con Ret determinar Jht 

5.1 d.- Calcular Prt • _:e~~----

5.1 e.- Determinar 
hio Jht 

k 

d 

(Pr) 1/3 

5.2.- Determinación del coeficiente externo: 

5.2 a.- Evaluar deq.: f (do, Pt) 

s.2 b.- Calcular A s 

o c•s 
s 

Pt 144 
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s.2 Calcular Gs WS 
c.- . -¡;;--

5.2 d.- Calcular Pr . __ ':_p¿_!_ 
• k 

s.2 Calcular Re de Gs 
e.- . ------s 

/s 

S.2 f.- Con Re
5 

determinar Jhs 

S.2 9.- Calcular ho 

" o 

• Jhs 
k 

de 

(Pr)l/3 

5.3.- Evaluación de la temperatura de la Pared: 

S.3 a.- Fórmula: 

1 

~- te + ----==~e:0- ------ <Te - te> 
1 1 

ho/ I> o hio!p. 

5.3 b.- Con tw determinar: 

I> • 
o 

.-'te <----------) 0.14 ._,11 tw 

"i . cL~->º· 14 
/Jtw 

5.3 c.- Calcular hio y ho 

hio • 
hio 

I> i 

5.3 d.- Calcular u0 

I> i 

1 

ho • ho 

o 

1 
+ ----

1 
+ Rdi + Rdo 

hio ho 
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5.4.- Solución: 

5.4 a.- Datos: 

LHTD • lSSºF 

At • 4450 tt2 

L • 13 ft 

P t • 1.25 in 

D • l" ; 12 BWG 

di • 0.782 in 

5.4 b.- Evaluación de temperaturas calóricas: 

Cálculo de F • f (Kc, &.te/ Athl e 

K • f (APIº , A.te) te 
e 

Si consideramos un valor de API 0 de la mezcla de 

15.9 y te • 561°F y utilizando la Figura 17 del KERN, pá­

gina 932, tenemos que si Kc • 2.0 y 

-'-~~- • o.as -> Fe - 0.4 
~th 

y por lo tanto 

te • 318 + 0.4 (879 - 318) • 542ºF 

Te • 520 + 0.4 (1050 - 520) • 732°F 
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5.4 c.- ProEiedades: 

Fluído Fd.o Fluido Caliente 

~ cp 0.0175 0.022 

k 
BTU ------

ft2/ft hrºF 0.0237 0.0318 

c B_!U/lbºF o.s 0.5289 p 

Sg 0.81 0.75 

Te ºF 542 732 

Sustitución de Datos 

5.1 Coeficiente Interno: 

s.1 a.- G • 
t 

Wt 

Aft 
Aft • Nt a"t 

Aft • 

Gt 

S.l b.- Ret • 

1340 X 0.479 
-----------------144 X l 

26 205 • 5890 
4.45 

144 n 

• 4.45 ft2 

lb ---2 
hr ft 

di Gt 0.782 X 5890 

"""' t 
12 X 0.022 X 2.42 

5.1 c.- Jht • f (Ret L/D) 

L/D 13 X 12 
156 

l 

Jht • 27 fig. 24 KERN 

• 7220 

5.1 d.- Prt • -~!. • -~.!g~_:_~:.02~-~~~~ • o.ea 
k 0.0318 

• (Pr >113 • o.9584 
t 
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5.2.-

S.l e.- hio 
• 27 X 

0.0318 X 12 X 0.9584 X 
0.782 

hio 
• 9.85 

Coeficiente Externo: 

5.2 a.- De• f {Pt, do) • 0.72 in fig. KERN 

5.2 b.-

5.2 c.-

s.2 d.-

5.2 e.-

A. 
s 

o c•s 
s 

p t 144 

A. • 0.478 ft2 
s 

G 
s 

26 205 

0.478 

SO X 0.25 X 6.9 

1.25 X 144 

54 900 
lb 

-----~-
hr ft 

Pr s 
O.S X 0.0175 X 2.42 

• 0.892 

(Pr ) 1/3 
s 

0.0237 

0.9629 

Re 
s 

d.C:: Gs O. 72 X 54 900 

12 X 0.0175 X 2.42 

5.2 f.- Jhs f {res} • 170 Fig. 28 KERN. 

s.2 9 .-
ho 

fJ o 

ho 
. ~ o 

• 170 X 
0.0237 X 12 X 0.9629 

o. 72 

64.9 

S.3.- Temperatura de la Pared: 

s.3 a.- tw • 542 + -·~~-9-"85 {732 - 542) 
9.85 + 64.7 
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Propiedades a tw: 

~cp 
fluido frio 

fluido caliente 

0.0211 

0.023 

5.3 b.- "º • <--~!~17~-->º·14 
0.0211 

y (> i • <--~~-)0.14 
0.023 

Por lo tanto: 

5.3 c.- hio • 9.85 X 1.07 • 10.55 

y ho • 64.9 X 0.972 63 

TwºF 

793 

793 

0.972 

1.07 

y sabiendo que RT 0.004 

5.3 d.- UDc 
1 

l 1 ·--- + 0.004 
10.55 63 

Si la u0 estimada fue de 9.0 esto quiere decir que 

el valor supuesto es correcto y las condiciones 

evaluadas van a ser las que se tengan en el nuevo 

cambiador, el cual va a manejar el 30% que se de-­

sea aumentar. 
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6.0.- Análisis del Calentador H-3.-

Como se observa en el diagrama propuesto, la corriente 

de etilbenceno-vapor que sale del cambiador E-3C pasa al sobrec.2_ 

lentador H-3. La temperatura de entrada de esta corriente co- -

rresponde a la de la salida del E-JC lado coraza (47oºc>. 

Ahora el paso siguiente es, una vez conocidas las tem­

peraturas a la entrada (cale.) y a la salida (dato) del H-3, ~e­

terminar la cantidad de calor necesario que debe proporcionar d.!_ 

cho equipo, el cual estará en func i ón de la capacidad de absor-­

ción de diseño. Comparando el valor obtenido con el valor de di 
seño,podremos concluir si el equipo es adecuado o no para los f.!. 

nes que se persiguen 

6.1.- Datos: 

6.1 a.- Absorción de Calor por Diseño 7.3 X 106 __ B_TU __ X 

hr 

1 Kcal • Kcal 

3.968 hr 

6.1 b.- Flujo: 26 205 lb 

hr 

6.1 c.- Tl • 879°F Entrada 

6.1 d.- T2 • ll 70°F Salida 

6.1 e.- e • o.aes BTU 
fig. 5 KERN -----p lb ºF 

6.1 f.- Sg - 0.87 

6.1 g.- Q -Wc p (T2 - Tl) 
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Substitución: 

Q • 26 205 X 0.885 (1170 - 879) 

Q • 6.74 X 106 BTU 6 • 1.7 X 10 Kcal 

hr 3.968 BTU hr 

Q • 1.7 X 106 Kcal De acuerdo al resultado obtenido, 
hr 

se puede observar que este equipo satisface completamente -

los requerimientos de este proyecto. 

Cálculo de la cantidad necesaria de combustible en el H-3 

Cantidad de Combustible • Calor liberado por el combustible 

Valor calorífico 

Calor liberado por el combustible • Calor necesario (Q) 

Eficiencia 

Sabemos que la eficiencia total es de 65% y el valor ca­
Kcal 

lorifico • 2069 ----~-
m 

Substituyendo: 

Cantidad de combustible • 
1.7 X 106 Kcal X 2.4 X 3.65 X 103 

tir-
Kcal 3 

0.65 X 1.069 --~- X 10 
m 

3¡ -m ano 
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7.0 Caídas de Presión en el Eauipo Propuesto. 

7.1 Cálculo de la caída de presión en el nuevo c ambiador: 

Fórmulas: 

7.1 a.- Lado tubos: 

b. P • _!!--~-!~--~---~E--------
t 5.22 X 101 di Sg ~ t 

(psi) 

7.1 b.- Lado coraza: 

(Psi) 

Solución: 

7.1 a.- Lado tubos: 

ft • f(Re\ 

Para un Re • 7220 tenemos un ft • 0. 000 3 fig. 26 KERN 

lb 2 6 
Gt • 5890 -----r -> G t • 34.6 X 10 

hr ft 

L • 13 ft Sg • 0.75 di • 6.52 X 10-
2 

ft 

N • l 
p 

~ t • 1.07 

Substituyendo: 

" 3 X 10-
4 

X 34.6 X 10
6 

X 1.3 X 10 X l 

Pt • -;:22~-~¡5-~~:~--~-~~:2~-~:~-~-~:~;-- • 
t.Pt • S.27 X 10-S 

'Pt • 0.369 X 10-S 
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El valor del resultado obtenido se debe fundamentalmente a l 

gasto que maneja este cambiador y lo cua l aunado a que es -

del tipo 1-1 a contra corriente, ocasionan que la lPt sea 

casi nula. 

7.1 b.- Lado coraza: 

f(Re)s 

Para un Res • 77 800 tenemos un f
5 

• 0.0014 fig. 29 KERN 

B • 6.9 in 

D • 4.16 ft a 

N + 1 • 12 

t.P • 

L 

B 

L • 13 ft 

Sg • 0.81 

12 X 

De • 0.12 in 

13 

6.9 

~ 8 • ~ o • 0.972 

22.7 

s 
s.22 X 1010 X 0.12 X o.al X 9.72 X 10-l 

b.P • 0.161 lb 
s -~~i 

hP • 1.127 X 10-2 2L __ 
s 2 

cm 

Como se puede observar, de acuerdo a los resultados obt~ 

nidos se cuenta con un amplio margen entre las caldas de presión -

de operación y de diseño. 
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1.2.- Cálculo de la Caida de Presión en el Calen tador H-3. 

Se tienen 36 tubos divididos en 4 serpentines (Ver esqu~ 

ma a continuación) 

Cédula: 60 

Diámetro Nominal 3.5 pulg. 

Diámetro Interior 3.364 

Para este cálculo se utilizó una fórmula simplificada pa 

ra caída de presión en fluidos compre eibles (DARCY). 

c2 • f (d, Ced) • 13.2(tabla 3.23 Crame~ 

(6.551 X 103 >2 

---------~----- . 43 X 106 • 43 X 10-3 
--~--

10 

· · 0.043 

Evaluación de las longitudes equivalentes: 

a) Longitud Equivalente por Retorno .- Fórmula: 

L 

D 

La solución de esta fórmula es mediante el empleo de la 

figura de la página A-27 del Crane y es como sigue: 

El radio de curvatura (r) de los retornos es de 3.45" y 

el diámetro nominal (d) de 3.5" entonces: 

-~- • -~!.~- ~ l L 
16.0 + (2 - 1) (2 + _!~-) • 26 

d 3.5 D 2 

Le • 
L ) D -5-

• 26 X 3.364 • 87.5 in 

Le • 7.3 ft 
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b) Longitud Equivalente por Entrada: 

De acuerdo al tipo de entrada que tiene el H-3, le co­

rresponde un coeficiente de resistencia total K • o.so y 
mediante la figura de la página A-31 del Crane se evalúa -

L/D 

L 

D 
• 28 •) Le • 8 ft 

c) Longitud Equivalente por Salida: 

El factor K • l.O L • 58 y Le • 16.0 ft 
D 

Longitudes Equivalentes Totales: 

Por retornos: 8 X 7.3 • 58.4 

Por entrada: 1 X s.o s.o 
Por sálida: 1 X 16.0 • 16.0 

Por longitud { 7 X 20.0 •140.0 

De tubos: 2 X 24.0 • 48.0 

270.4 

Longitud Equivalente Total • 270.4 ft 

Evaluación de V : 

Fórmula: - 1 
V • -----

f 
Por lo tanto necesitamos evaluar la densidad de la mezc"la 

de acuerdo a la siguiente fórmula: 

f • 1 

z 
H P 492ºR <-----> (--~--) <----------> 

359 14.7 460 + T 

Z • factor de compresibilidad: f (Tr , Pr ) 

K • Peso Molecular de la mezcla etilbenc eno - vapor 

Pa • Presión de Entrada al H-3 
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Se realizó el cálculo de Z utilizando las propiedades pse~ 

do reducidas por tratarse de una mezcla y el valor obtenido fue 

de "' 1 

E:stimación de M: 

P.M1 .- etilbenceno • 106 

P.H2 .- vapor de agua • 18 

E:l porcentaje de cada uno de estos compuestos presentes en 

la corriente de entrada al H-3 es de aproximadamente el 30% cx
1

> 

para el etilbenceno y el 70% cx
2

> para el vapor de agua y por lo 

tanto: 

X • fracción en peso 

K • 106 (0.3) + 18 (0.7) • 44.4 g/gmol 

La presión de entrada al H-3 se consideró que es la presión 

de salida del E:-3C y esta es: 

Pa E • 100 - 0.16 • 99.84 
lb 

~~2 

V 

1' 

Se consideró una temperatura media de l000°F en el H-3 

Substituyendo los datos: 

1 (--~~!~-) (-~~~--> 
1 359 14.7 

l Ft3 

(-----~-----> • 0.28306 
460 + 1000 

--------- 3.53 -----
0.28306 lb 

Cálculo de lP/100 

~ P/100 • el c2 . ;¡ 

Sustituyendo: 

b P/100 • 0.043 X 13.2 X 3.53 
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A Le QP/100 • P/100 X~----
100 

t.P • 2.01 X -~Z~~~-- • 5.44 psi 
100 
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a.o.- Nomenclatura.-

At A rea de transferencia de calor. 

Aft Are a de flujo por paso lado tubos. 

A Are a de flujo lado coraza. 
s 

B Distancia entre baffles. 

e Claro. 

c Capacidad calorífica fluido frío. 
p 

c Capacidad calorífica fluido caliente. 
p 

d • d 1 Diámetro interno de tubo. 

do Diámetro externo de tubo. 

de Diámetro equivalente. 

Os Diámetro interno coraza. 

G Masa velocidad. 

hi Coeficiente interno de transf erencia de calor. 
o 

h Coeficiente externo de transferenci a de calor. 
o 

k Conductividad térmica del fluÍdo. 

L Longitud del tubo 

LMTD Diferencia media logaritmica de temperaturas. 

Pº Presión de vapor. 

lPt Caída de presión por los tubos. 

~ P Caída de presión por la cor aza . s 

tlP Caída de presión en calentador. 
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P t Pitch. 

P Número de Prantl. 
r 

Q Cantidad de calor. 

Re Número de Reynolds. 

Rdi Resistencia por incrustación interna. 

Rdo Resistencia por incrustación externa. 

Sq Densidad relativa. 

Temperatura de entrada fluido frío. 

Temperatura de salida fluido frio. 

Temperatura de entrada fluido caliente. 

Temperatura de salida fluido caliente. 

te Temperatura calórica fluido frío. 

Te Temperatura calórica fluido caliente. 

tw Temperatura de la pared. 

u0 Coeficiente global de transferencia de calor. 

w 

w 

Viscosidad absoluta. 

Gasto en masa fluido frío. 

Gasto en masa fluido caliente. 

Los subíndices t y s se refieren a lados tubos y 

coraza respectivamen ~e. 
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ESTUDIO ECONOMICO 



ESTlmI o ~lem O'J_CO 
---- -- · - ... , __.. ... p -

En este capitulo se determinarán las repercusiones­

econ6rnicas1 que produciría el aumento de capacidad propue~ 

to para la planta de estireno. 

I.- Costos fijos anuales: 

l.- Depreciaci6n del equipo adaptado. 

La planta fue comprada en el aEo de 1960, por lo­

tanto a l a fecha ya se encue~tra amortizada y solo s e con 

sidera.rá la depreciaci6n del equipo propuesto: 

EQUI PO COSTO 

Calent ador H-3 $ 228 125.00 M. N. 

Cambiador E-3C 306 ~08.00 r;~ . N. 
TOTAL 534 533. 00 f.! . N. 

Este costo corresponde a equipo entregado en Refin~ 

ria y considerando un 43% de aumento en equipo in stal ado­

tendremos: 

Pi Costo de equipo instal ado. 

Pi • S 764 382 .00 N. N. 

Consi derand.o una vüia útil de 10 años y que el valor 

de rescate es un 10 % del cesto del equipo in stalado ten­

dremos: 

D .. Pi - O.l Pi 

10 
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D • S 68 794.00 M. N. anual ea. 

2.- Se.e-uros. 

El seguro de la planta es para cubrir las pérdidas -

ocasionadas por siniestros, siendo un porcentaje sobre el­

c osto inicial de la planta. 

El costo de la planta fue de $ 130 000.00 y consi do-· 

rando un tres por ciento del costo del equipo, tendreoos: 

Seguros : $ 3 900 000.00 M. N. anuales. 

3.- Interés. 

El interés que se pagará solo estará referido al co~ 

to del equipo adaptado. Normalmente se considera un 3% -
anual. 

Interés • 0.03 Pi 

Interés:• S 22 931. 00 i;. N. anuales. 

4.- Mantenimiento. 

El costo de mantenimiento ea un porcentaje del costo 

total del ·equipo, ya que el equipo adaptado es poco en co.!!: 

paraci6n al tamaño de la planta, dicho costo en sí no va-­

ría significativamente, por lo que considerar.ios solo cl.•. 

costo inicial de l a planta. 

Mantan1miento • 0.03 X 130 000 000.00 

Mantenimiento .. 3 900 000.00 :M.N. anuales. 

5.- Sueldos y salarios. 

El concepto sueldo, está referido a las percepciones 

del personal técnico de confianza, mientras que salario 

está referido al personal sindicalizado. 

Sueldos y salarios • S 752 849 . 00 M. N. anuales. 
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6.- Gast os no previstos, 

Estos gastos abarcn.n lo s no considerados en l os inci 

s os anteriores como es el caso de una cont aminaci6n o poll 

merizaci6n del producto que ocasiona gastos de purificaci6n 

etc. 

Para estos gastos se considera un 1% del costo de la 

planta. 

Gastos no previstos: $ l 300 000. 00 M. N. anuales. 

l.- Costos fijos anuales. 

l.- Depreciaci6n del equipo $ 68 794.00 

2.- Seguros 3 900 000.00 

3.- Interés 22 931.00 

4.- Mantenimiento 3 900 000. 00 

5.- Sueldos y salarios 752 849,00 

6.- Gastos no previstos 1 300 000 . 00 
TOTAL s 9 944 574.00 N.N. 
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II.- Costos de operaci6n . 

1.- Materi a Prima. 

La única materia primn utili zada es el etilbenccno,­

el cual se va a deshidrogcnar pa,ra producir el estireno. 

Carga actual 35 294 Tons/ año, 

Aumento 10 588 Tons/año. 

El etilben0eno tiene un valor de $ 880. 00 J.\ , U, la -

tonel ada, por lo que el cos to total es: 

Materia Frima"' $ 40 376 160.00 M. N. anuales, 

2.- Vapor. 

El vapor que se utiliza en l a pla.~ta es de dos tipos: 
2 ' 

vapor de reacci6n de 10 KC/ cm y vapor de calentamiento de 

2 Kg/ cm2
• 

Vapor de reacci6n actual 246 295 Tons/a.ño 

Aumento 73 918 Tons/año 

Vapor de calentamiento 299 648 Tons/ 2.f.o 

Aumento 82 824 TonsLaño 
TOTAL . 709 755 Tone/ aEo . 

Considerando un co s to pr omedio de S 5,56 ll ,N. l a ton.!;. 

l ada, en la refinería , se tendrá un costo total de vapor: 

Vapor = $ 3 946 210.00 l-l .N. anu2.les. 

3.- Gas combustible. 

Los calentadores de l a planta operan utilizando como 

combustible gas natural proveniente de la plataf'oraia "Aren 

que", el cual tiene un poder calorífico de 9545.2 Kcal/m3_:-­

promedi o, y un costo unitario de $ 0.083 el metro cúbico. 
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Calent ador Cantidad de combus tible 

H- 1 

F.- 2 

H- 3 

TOTAL 

4. 34 X 10
6 

2. 75 X 106 

2.41 X ic6 

CoEto anua l del c oobust ibl e . 

3¡ -m ano . 

m3 /año . 
3 , -

m / ano . 

Gas c ombust i bl e "' S 788 500. 00 1•\ . :i . ar.uales. 

4.- Agua de enfri amiento 

Sl a,gua de e:::.frü .. m; en to es tomada del siste r.in de en­

fri amie~to de la reflner í a . El c os t o e s de $ O. Ol l a tone 

lada . 

Co::su!!lo 2.ctual 25 560 ººº Tons/año . 

A UI.1e!'l to 7 668 000 Tons/ año . 

TCTf._l. 32 228 000 To;:.t:;_/:~ lí0 

Agua de enfr iamiento = $ 332 280. co r.; . 11 . anudes 

5.- Ener g ía eléct r ica. 

La ene r gí a eléctri c a util i zada. es gener &da en l a pl a;:: 

t a Ter~oeléctrica de l a r efinería. 

Co:-, su:¡ o acti:al 290 400 l:w-h 

A.ur.; ~ntc 87 120 Kw- h 

TOTAL 377 520 kw- h 

Zl c osto del Kw- h es de t 0. 08 ¡.: . ¡; . 

S:-l erff !a ~léctrica + $ 30 200. 00 J.:. I; . a.11uales 

II. - Costos de ope r aci6n . 
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1.- Materia Prima 

2.- Vapor 

3.- Gas combustible 

4.- Agua de enfriamiento 

5.- Energía el~ctrica 

TCYI'AL. 

40 376 160. 00 

3 946 210. 00 

788 500.co 

332 280.co 

30 200.00 

45 473 350.00 

111 .- Vent as. 

Petr6leos Mexicanos ha fijado un precio de venta para 

el estireno de S 6 000.00 J.; . N. la tonelada. El monto de -

las ventas del estireno producido en la planta, asciende -

a: 

Cantidad actual 30 000 Tons/ año. 

A=ento 9 000 Tons/ año 

TOTAL 39 000 Ton E/ af,o 

Precio de venta = $ 234 000 000.00 M. R. anuales 

Utilidad biuta •Ventas - (costos fijos + costos vari ables) 

O.B. = 234 000 000.00 - (9 944 574.00 + 45 473 350.00) 

O.N·. = $ 178 582 079.00 - ( 75 004 471.92 + 14 286 566. 08) 

U.N. • $ 89 291 038.00 J•í. N. anuales 
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ANA LI SIS ECONOMICO 

ACTUAL AUMENTADO INCREMENTO 

Costos Fijos $ 9 852 849.00 $ 9 944 574.00 $ 91 725.00 

Costos variables 34 961 465.00 45 47 3 350 .00 10 511 885.00 
Costos Totales $ 44 814 3 14.00 $ 55 41 7 924 . 00 $ 1 o 603 61 o . 00 

Ventas $ 180 000 000 ·ºº $ 234 000 000 . 00 $ 54 000 000.00 

Util i dad neta $ 67 592 843 .00 $ 89 291 038.00 $ 21 698 195.00 

D e acuerdo a los resultados obtenidos podemos observar que el aumento 

propue sto es recomendable d esde el punto de vista económico. 



CONCLU S ONES 



VI.- e o N e L u s 1 o N E s 

Resulta evidente que mediante la adecuada aplicaci6n de los 

resultados obtenidos en el estudio presentado se obtendrán las venta~ 

jas que se resumen de la siguiente manera. 

l.O.- Aspecto Técnico.-

1.1.- Ya que el equipo por adaptar operaría con caídas de ~ 

presi6n por debajó de las máximas permisibles, se concluye que el au~ 

mento propuesto es factible, produciendo alteraciones mínimas en las -

condiciones de operaci6n del equipo restante. 

1.2.- De acuerdo a los resultados obtenidos se puede apreciar 

que se está aprovechando al máximo la capacidad térmica del calentador 

H-3. 

1.3.- Una ventaja más y muy importante, es que el equipo por 

adaptar se encuentra en la Refinería, lo que representa \U1 a.~orrv en­

tiempo de pedido, !abricaci6n y transport e . 

2.0.- Aspecto Econ6mico.-

2.1.- De acuerdo con el resultado del estudio econ6mico, se­

ve que la utilidad producida por la modificaci6n propuesta al sistema­

de calentamiento de la planta, supera con creces el gasto de dicha a.-­

daptaci6n. 

2.2.- Se incluy6 en el análisis econ6mico realizado, el cos­

to del equipo por adaptar, pero en realidad esa inversi6n PEHEX ya la­

llev6 a cabo y sin ningWi rendimiento, puesto que actualmente este equi 

po se encuentra fuera de operaci6n y através de este estudio se tratan 

de aprovechar los recursos disponibles. Por lo que se sugiere llevar a 

cabo el proyecto analizado a la mayor brevedad posible 

- 62 -



APENDICE 



CONDICIONES DE UN DIA DE OPERACION NORMAL 

FLUJOS: 

Carga combinada 

Vapor al E-3A 

Vapor al E-36 

TE PERA TURAS: 

Lado Coraza: 

Entrada al E-3A 

Salida de E-3A 

Entrada al E-38 

Sal ida del E-36 

Lado Tubos: 

Entrada a l E-3A 

Sal ida del E-36 

al E-3A = 

= 

= 

12 600 

2 250 

26 000 

o 
304 c 

Kg 
hr 

Kg 
hr 

Kg 
hr 

T emperatura en Calentadores 

Entrada al H-1 

Salida del H-1 

Entrada al H-2 537°c 

Salida del H-2 643°C 
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CARACT ERI S T ISCAS DE L EQUI P O D E CALE NTAMIENTO ACTUAL Y P OR 

ADAPTAR 

Cambiadores de Calor 

CARACTERISTICAS UNIDADES E 3A E 38 E 3C 

Coraza Tubos Coraza Tubos Coraza Tubos 

A rea 
2 

413.8 620.2 413.8 m 

Longitud m 4.0 4.0 5.95 5.95 4.0 4.0 

Diámetro interno m 1 .27 1. 27 1 .27 

Número de Pasos 

Número de tubos 1340 1340 1340 

Diámetro externo cm 2.54 2.54 2 .54 

Especificación 12 BWG 12 BWG 

Diámetro interno cm 1 .99 1 . 99 1 .99 

Pitch cm 3 .18 3 .18 3.18 

Factor de Obstruc-
ción. 0.002 0.002 0.002 0.002 0.002 



CALENTA DORES 

CARACTERISTICA UNIDA D H - 1 H - 2 H - 3 

Absorción d e O pe-
2.92 X 10

6 
1 .73 X 10

6 106 ración. Kcal/h 1 . 84 X 

Absorción d e Dise-
3.04 X 10

6 
1 .76 X 10

6 
10

6 
ño. Kcal/h 1 .90 X 

Eficiencia de Ca--
lentamiento. % 62 58 65 

Número de Ser pe::. 
tines. 12 16 4 

Diámetro de Tubos cm 5.08 5 .0 8 8.85 

Cédula 40 40 80 

Número de codos -
de 1 soº 60 48 32 

Número de entra--
das 12 16 4 

Número de salidas 12 16 4 

Número de tubos -
cortos 48 32 28 

Número de tubos -
largos. 24 32 8 

-Los diagramas del Sistema de Calentamiento actual y propuesto se en­
cuentran en el Apéndice-. 
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