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La elaboración del presente estudio se basa en la necesi­

dad de realizar con mayor eficiencia las operaciones que 

intervienen en los procesos industriales de fabricación de 

Poliester en el país. 

La importancia de la producción de Poliéster se desprende 

del análisis de las cifras que se citan a continuación: 

Mientras que en los primeros años de la década de los '50s 

los poliesteres eran solo curiosidades de laboratorio, úni­

camente 20 años después, en l970, se tuvo una producción en 

EUA· de 1300 millones de libras, sobre pasando los 1200 millQ 

nes de libras de nylon producidas.ese mismo año~ haciendo 

notar que el nylon había sido la fibra sintética de mayor -

producción en las últimas décadas. 

1.0 Objetivos 

Dada la importancia manifiesta de las fibras de ?oliéster, 

cualquier intento en la reducción de costos de producción o 

en el mejoramiento de la eficiencia de las operaciones de fa 

bricación, ya sea mediante la optimización de procesos, la 

disminución de costos de materias primas o la recuperación 

económica de alguna de ellas, se justifica plenamente. 
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De manera muy general y con el propósito de ubicarnos den­

tro del ambiente de la producción de Poliésteres, enuncia­

remos algunos de los procesos más comunes citando sus prin­

cipales características. 

JDe los diferentes procesos existentes, la industria nacional 

ha adoptado aquellos que económicamente representan interés 

por las condiciones del mercado nacional; así pues el proce­

so de producción que tiene como materias primas principales 

el Dimetilterftalato y el Monoetilen glicol representa uno 

de los más utilizados en la actualidad para la producción de 

esta fibra en el país. 

2.0 Propósito 

El presente trabajo pretende cubrir dos ambicio~os propósi­

tos; primero, el establecer la factibilidad _económica de la 

recuperación del Monoetilen Glicol proveniente del exceso -

utilizado en el proceso de fabricación de Poliéster mediante 

la instalación de una batería de destilación al vacío y, se­

gundo, el de establecer un procedimiento de ingeniería de -

proceso para el desarrollo de un proyecto. 

La capacidad de la batería de recuperación de monoetilengli­

col es función directa de dos factores; primero de la capa-
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cidad de la planta productora de fibra poliéster y segundo 

del exceso empleado en la reacción, por lo tanto fijaremos 

una capacidad imaginaria para la planta y utilizaremos un 

exceso razonable de donde partiremos para obtener a base de 

balances la cantidad de monoetilen glicol por tratar. 

Una vez obtenida la capacidad de batería de recuperación se­

rán calculados y diseñados los diferentes equipos involucra­

dos en el proceso, para que en base a sus dimensiones sean -

costeados y establecer así el costo final de la planta. 

Por Último haremos un análisis económico de la factibilidad 

de la instalación de la bateria de recuperación, esperando -

que con lo detallado del análisis que se realiza, pueda ser­

vir para que el estudio sea extrapblado a cualquier otra ca­

pacidad. 



C A P I T U L O II 

ANALISIS DE LOS PROCESOS DE OBTENCION DE POLIESTER 
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COMPOSICIONES Y MEZCLAS PARA POLIESTER 

A) Generalidades 

Con objeto de obtener cada vez mejores propiedades mecánicas, 

mayor resistencia a la combustión, facilidad al teñido y ma­

yor estabilidad a la hidrólisis y a los rayos ultravioleta,­

se han desarrollado diferentes composiciones para la fabrica­

ción de Poliéster. 

Dado la destacada resistencia a las arrugas y la estabilidad 

dimensional de las fibras de Poliéster, se usan comunmente -

mezcladas con otras fibras tanto sintéticas como naturales, 

particularmente con algodón, rayón y lana¡ la combinación de 

fibras produce prendas que conservan las caracteristicas de la 

fibra base, incrementándole fuerza y retención de pliegue. Las 

mejores mezclas obtenidas son entre Poliéster y Algodón produ­

ciendo textiles de planchado permanente de excelentes caracte­

risticas. 
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B) Formulaciones 

Una compo~iciÓn -de Poliester particularmente usada en-­
la fabricación de prendas inarrugables es a base de pi­
valolactona (C.hemical Week del 9-JUN-72 pp 38 y 39 ) ,-­
sin embargo, la composición básica es Tereftalato de -­
Polietilenglicol. 

1.0 Procesos EASTMAN KODAK 

1.1 Patente U.S. 3-483,157 de 9-DIC 69 

, 
Composicion de Coopoliester a base de Bloques. Es un--
proceso de producción de coopoliesteres derivados de 
la condensación del cis y trans ciclohexano dimetanol­
y uno o más acidos dicarboxílicos aromáticos, tales CQ 

mo el ac ido tereftál ico : •' 1"1 c.-e 
1-l-OOC. ~ -- ~~- C o o-H 

'c--e 
el ácido isoftálico; H rl 

tf t+ ,c:-c, 
\-lOO e- e .. ,c.t-4 

~-C.'-cootf 
el ácido naftalendicarboxílico: 

~~c.ool-l 
~~/c.ooH 

etc, modificados con uno ó más ácidos alifáticos 
dicarboxílicos, tales como; el Succinico (HOOC-(CH2) 2-
COOH). 
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Glutarico HOOC-(CH2)3-COOH, Adípico (HOOC-(CH2)4-COOH) 
Pimélico (HOOC (CH2 )5-COOH), Sebásico (HOOC-(CH2)8- -­
COOH). 
Subérico HO~CH2 ) 6-cooH y similares. 

Específicamente el pr~eso dscribe la producción de-­
Coopoliesteres llamados Bloques .que contienen unidades 
repetidas de los componentes mayores, tales como unid~ 
des derivadas del acido tereftalico y del 1,4 ciclohe­
xano dimetanol. 

_[?. - ?. ~----- .. - 1 _ L c-@-c-o -cH1- '-t c. '"'t. O 

y unidades repetidas de los componente menores, tales­
como las derivadas de la condensación del ácido sebási 
ca y el 1,4 ciclohexano dimetanol. 

tl ?, t-, '::t {e (C«z.\ 8-c-o-cf(~- ,_li-c.l-la-oi 
H 

previniendo que dichas unidades no se distribuyan al -
azar a lo largo de la cadena de coopolímero, sino que­
se distribuyan en agrupamientos separados llamados --­
Bloques. 
El concepto de polímero distribuido al azar y plímeros 
con distribución por bloques, se usa frecuentemente en 
el campo de los polímeros vinílicos. 
Un coopoliéster es aquel polímero formado por, al menos 
tres reactivos diferentes, dos de los cuales forman el 
Poliester basico y el tercero constituye el agente mo­
dificador. Los primeros son normalmente un Diol y un­
ácido Dicarboxílico ó un reactivo derivadode éllos, y­
el agente modificante puede ser un Diácido, un Diol,-­
un Hidroxiácido, etc. 
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Refierendonos a las reacciones anteriores,un coopolies­
ter preparado de tres partes moleculares de ácido teré~ 

tálico, de una parte molecular de acido Sebásico y --

4 partes moleculares de 1,4 ciclohexanodimetanol, con-­
tiene dos unidades moleculares diferentes: una derivada 
del acido tereftalico y del 1,4 ciclohexanodimetanol -­
llamada A ; y otra derivada del acido Sebásico y del - -
1,4 ciclohexanodimetanol llamada B; obteniendose tres­
grupos de A por cada grupo-B en el poli~ster final. 
La estructura final del coopoliester puede dist_ribuirse 
linealmente de dos maneras; una coG distribucion de los 
grupos A y B al azar ( respetando la proporcion de 3 A 
por lB), y una segunda en forma de bloques tal como se 
presenta a bajo (Caso 2 ): 

CASO 1 

- B- A- A-A B- A~.A-B- A- A- A-A-B-A-B-A- A- A- A-A 

CASO 2 

A- A- A- A- A- A- A- A- A- B- B- B- B- B- B- A- A- A- A- A- A-/\- A- A 

Los puntos de fusion de los poliesteres son totalmente­
di.ferentes: en el caso 1 el punto de fusiones bajo con 
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respecto al caso 2, por una cantidad proporcionada a -

la concentración molar del componente pequeño. 
En el caso 2 el coopoliester por Bloques es preparado­
por: 

a) Al menos un Glicol 

b) Al menos un ácido Dibásico, comprendiendo por lo m~ 
nos un 60% mol de un ácido que contenga dos radicales­
carboxilo unidos a un nucleo carboxilico que tenga de-
6 a 20 carbones por anillo. En este coopoliester es-­
tán presentes al menos tres componentes, uno de los -­
cuales puede estar presente como isomero de uno de los 
otros dos componentes) este coopoliester en forma de­
fibra o película tiene un PM promedio entre 8 000 has­
t~ cerca de 100 000 urna, y una viscosidad de al menos-
0.6 en una mezcla 60/40% de fenal y tetracloroetano. 
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El coopoliester por Bloques descrito es preparado por­

cualquiera de los dos métodos siguientes: 

a) ( U:S patente 3 117-950) 

Consis-te en la preparación de un coopoliester de bajo­
peso molecular: una vez obtenido el coopoliester, se-­
somete a una temperatura menor a su punto de fusión y 
de esta manera el coopoliester se reacomoda en Bloques 
Este coopoliester de bajo peso molecular es depués Po­
limerizado en la- fase sólida por calentamiento a vacío 
y temperaturas elevadas hasta obtener la viscosidad -­
deseada. 

b) Consiste en prepararun Poliester de alto peso-­

Molecular y uno de bajo peso molecular por separado,-­
después calentar la mezcla dentro de un rango de temp~ 
ratura cuyo límite inferior está dado por el punto de­
fusiÓn del coopoliester formado por cadenas al azar y- _ 
el límite superior está dado por el coopoliester pre-­

parado en forma de bloques. 
Es de desearse que las fibras y películas de coopolie~ 
ter formadas, puedan mantener sus propiedades físicas­
deseables, tales como: rápida facilidad de teñido, al­
ta resistencia alimpacto, elongación satisfactoria,al­
tos puntos de fusión, etc., cuando tales coopoliesterer 

son convertidos en fibras, filamentos, películas, ho-­
jas y otros objetos formados por diferentes procesos-­
de fundido y extruído empleados para su elaboración,-­
la situacion ideal con respecto al fundido e hilado de 
las fibras y películas de tales composiciones, sería-· 
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que no ocurriesen cambios en la estructura o arreglo­
de los bloques moleculares del coopoliester, pero la­
experiencia a demostrado que cuando las composiciones 
se sujetan por apreciables períodos de tiempo a temp§ 
raturas que son las requeridas para fundir y hacer al 
coopolimero lo suficientemente fluido para ser extrui 
do, ocurre un cambio que reacomoda la estructura mol§ 
cular del poliester de bloques moleculares a una es-­
tructura de azar . 

En otras palabras, cuando el coopoliester es fundido­
o moldeado ocurre un rearreglo de la estructura mole­
cular der·cadenas al azar, si el polímero es mantenido 
fundido por algunos minutos se ha encontrado que el -
material polimerico de las fibras u objetos moldeados 
producidos por tales procedimientos consiste esencial 
.mente de poliester formado por cadenas al azar a me-­
nos que sean usadas muy altas velocidades de extru -­
si.on, sufrirían un cambio en sus propiedades físicas­
relacionadas con el alto punto de fusion del coopmli­
ester de bloques . 
Por ejemplo, la temperatura de fabricacion para pren­
das obtenidas por el proceso normal de fundido e :tila­
do se ha obtenido que es mucho menor cuando se tienen 
estructuras distribuidas al azar que cuando esos mat§ 
riales se obtienen por el uso de coopoliesteres que -
han retenido completamente su estructura molecular-­
por bloques . Entonces sera evidente que el mantener 
el arreglo molecular en bloques origi.nal del coopo--­
liester durante el fundido e hilado u otros procesos­
de extrusion es muy importante y critico para e1emp~eo 

de este ~ipo de material - deseable - para tales --­
propositos. 
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El proceso se basa en el descubrimiento de que el ca-­
talizador empleado para catalizar la reaccion de conden 
sación original-el catalizador más común es el óxido -
de Titanio-permanece en la sustancia polimérica.(por-­
que no hay medios prácticos para separarlo), es tam--­
bién un agente efectivo para la conversión rápida de-­
los coopoliesteres de estructura de bloques de coopo-­
liesteres de estructura al azar. 
Se ha encontrado que cuando este catalizador es conver 
tido a una forma inactiva el efecto es minimizado o -­
eliminado. 
De acuerdo con el proceso, el efecto catalico adverso­
del catalizador empleado en la reacción original de 
condensación puede ser reducido o eliminado por uno de 
los dos siguientes métodos: 

1) Por el tratamiénto del coopoliester de bloques en-­
formas pulverizadas con vapor de alta temperatura ---­
(entre 100 y 200°C) por períodos de tiempo desde unos-
15 min. hasta 20 hrs., dependiendo de la composición-­
y de la presión empleadas,bajo estas condiciones el -­
vapor convierte al catalizador presente en e!poliester 
en una forma inactiva que se cree que es un óxido de-­
Titanio hidratado1 en tal .forma el catalizador no tiene 
capacidad para convertir la estructura de bloques del­
coopoliester en un arreglo de unidades moleculares al­
azar~entonces se proveé de un método útil y práctico-­
para el control del arreglo molecular de estas molécu­
las y unidades repetidas y t;ambién el trat-amiento de--

ff 
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coopoliesteres para que sean convertidos en artículos­
por el método usual de extrusión e hilado o extrusíon­
Y fundido sin el uso de técnicas o equipos de extru--­
sión especiales. Entonces los artículos finales pueden 
ser formados de material polimérico que tiene una es-­
tructura escencialmente de bloques moléculares, mien-­
tras que sin el tratamiento por vapor descrito aquí -­
la estructura molecular por bloques puede ser rearre-­
glada a una estructura al azar a la temperatura emplea 
da para un proceso normal de fusión y extrusión. 
b~ El segundo método consiste en agregar al coopolies-­
ter por bloques un compuesto de Arsénico-como Pentóxi­
do de Arsénico- para inhibir al catalizador presente -­
formandose probablemente un complejo .de Titánico y--­

Arsénico de estructura química desconocida, 

1.2 Patente U:S: 3,514,422, del 26-MAY-70 

Produce un poliester usado como fibra ó películá que-­
contienen grupos Gen Dimetilo que son preparados auto­
extinguibles y solubles en solventes de bajo punto de­
ebullición (cloruro de metilo, cloroformo, dioxano,)-­
por incorporación, desde 5 hasta SO% en peso de Cl, e§ 
te cloro reemplaza a los átomos de Hidrógeno de los -­
grupos de Gen-Dimetilo, 
Una gran cantidad de poliesteres tiene desafortunada-­
mente inconvenientes tales como alta inflamabilidad á­
insolubilidad en solventes de bajo punto de ebullición 

fj 
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como cloruro de Metileno, Cloroformo y Dioxano. Las-­
limitaciones impuestas por su inflamabilidad son ---­
obvias, estos poliesteres son pocos usados en lugares 
cercanos a flamas. 
Considerando su insolubilidad pueden ser hilados ---­
prácticamente sólo a partir de su estado fundido, lo­
cual es muy costoso y puede causar una degradación -­
térmica inducida; más aún no pueden ser hilados conv~ 
nientemente de solventes no volátiles, tales como Te­
tracloro Etano y los similares, en los cuales son so­
lubles, por el tiempo y calor requeridos para evapo-­
rar esos solventes: en esta consideración se ve que-­
el calor requerido para el secado de solventes tales­
como el Cresol , tButirolactona y Carbonato de Etile­
no- los cuales tienen cerca de los 200°C de punto de­
ebullición- son empleados para solubilizar el Polie-­
tilen Tereftalato; Pueden causar una degradación con­
siderable al polímero. 
Los objetivos de este proceso son; 

a) Producir poliesteres que tengan buena estabilidad­
térmica e hidrolítica y que exhiban características-­
mejoradas de inflamabilidad y solubilidad. 

b) Fabricar poliesteres que puedan ser facilmente so­
lubilizados a bajas temperaturas. 

e) Fabricar un proceso comercial para la fabricación­
de estos y otros objetivos han sido alcanzados a tra­
vés del descubrimiento de la Cloración de poliesteres 
conteniendo grandes cantidades de grupos Gen-Dimetilo' 
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De manera más específica, los objetivos alcanzados del 
descubrimiento son: 

a) Que la Cloración de los poliesteres puede ser de -­
preferencia a los grupos Gen-Dimetil de las siguientes 
estructuras. 

c..\+;!¡ 
\ 

- C.H¡,- ~ - C\tz.-

C.-"l 

<¡-H:a 
""'C\-4~ .. c-c\-13 l 

GO 
o 
1-"z 

CU37 -cHe 

c."~ 
para formar grupos -cH2-cl y CH-Cl2 y dejar algunos 

grupos CH3- sin causar una degradación excesiva del 
polímero. 

b) Tal Cloración al grado adec~ado imparte las propie­
dades de inflamabilidad y las demás anteriormente des-
critaldel polímero. l 
e) Que los polímeros más difíciles de solubilizar pue-

' den ser rápidamente solubilizados por un sistema sol--
vente común y por lo tanto pueden ser rápidamente 
Clorados. 
Por grupo Gen-Dimetilo, entendemos que dos grupos Me-­
tilo están unidos al mismo átomo de Carbono • 

Los métodos de Cloración comprenden el paso de Cloro-­
dentro de una solución de polímero en Hidrocarburos 
clorados, aplicando una luz visible ó ultravioleta, á­
adiciones periÓdicas de Catalizadores de radicales li­
bres seleccionados del grupo de Peróxidos inorgánicos, 
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Peróxidos orgánicos, del grupo Azo, ó de los compues-­

tos Redox; ejemplos de esos catalizadores: Persulfato­
de Potasio, Peróxido de Benzoilo ~~~'Azobisisobutironi 
trilo y Persulfato de Amonio-- Bisulfato de Sodio. 
Algunas veces es ventajoso el uso del catalizador e -­
iluminación a la vez, la reacción puede llevarse a ca­
bo desde 0°C a 100°C. Aunque normalmente se usan tem-­
peraturas de 10°C a 40°C, pues una degradación aprecia 
ble del polímero toma lugar a altas temperaturas y la­
cloración es muy lenta a bajas temperaturas; existen-­
otros agentes Clorantes tales como el Cloruro de Sul-­
furilo, Pentacloruro de Fósforo e Hipoclorito de Ter-­
butilo, pero el clore es más efectivo. 
No es indispensable la presencia de un aceptar de HCl­
en el sistema, pero es generalmente ventajoso usar --­
agua para quitar el HCl de la f~se orgánica y/o cacc3-
en polvo para neutralizarlo- así ocurrirá menos degra­
dación delpolímero durante la Cloración.Después de --­
completar la cloración la capa orgánica es lavada con­
una solución de NaHco3 para la neutralización del HCl­
que se haya formado. Si se usa Ca co3 en la mezcla de­
reacción y algo de carbonato permanece, es primero --­
quitado por filtración ó por adición de una pequeña -­
cantidad de Acido Acético, después la solución del po­
límero es lavada con agua par~ quitar todas las sales­
Y por Último se añade lentamente el Alcohol Metílico-­
o algún otro no solvente para precipitar el polímero-­
como un producto fibroso y bl~nco. 
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El solvente preferido para la cloración es el Tetra--­
cloroetano, pero algunos poliesteres son insolubles -­
en este solvente, por ejemplo1 la Pivalolactona y el -
Poliester producto del Acido Tereft~lico y el Trans --
2,2,4,4, Tetrametil, 1,3 Ciclo-Butanodiol, estos poli­
meros pueden ser disueltos si se añade Acido Tricloroa 
cético ó Trifluoroacetico de 5 a 50% eqpeso de la mez­
cla del solvente dependiendo del polímero, por ejemplo 
La Pivalolactona no es soluble en ningún solvente co-­
mún , pero es soluble en una mezcla de 8/1 en volúmen­
del Cloruro de Metileno/Acido Trifluoroacético. 
Cuando el Polímero de esta mezcla es clorado, también­
ocurre una cloración ~recia.~\@ del Cloruro de Metile­
no. El sitema solvente 83/17 en peso Tetracloroetano 1 

.Acido Tricloroacético es clorado sustancialmente en-­
menor grado. Los Acidos Tricloroacético y Trifluoro-­
Acético incrementan la solubilidad del Poliester. - -
en hidrocarburos clorados saturados conteniendo 1-3 -­
átomos de carbono y cuando menos 2 átomos de cloro por 
ejemplo, Cloruro Metileno, Dicloruro de Etileno, Metil 
Cloroformo, Tetracloroetano, Pantacloroetano y Penta-­
cloropopa~. Cuando se emplean estos Trihaloaéidos no­
se añade agua porque reaciona con ellos. 
Empleand~Jas condiciones de cloración descritas no ocu 
rre una cloración sustancial de los anillos aromáticos 
de los Poliesteres. Los Polímeros clorados consisten-­
de mezclas conteniendo: grupos -ca2c1 grupos no clara 
dos CH3 , y grupos-CH-Cl2 • Normalmente los Polimeros -­
llegan a ser auto-extinguibles cuando al menos jffi 28%­
de Cloro en peso esta presente y la resistencia a que­
marse aumenta conforme aumenta la cantidad de Cloro---
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presente. Por autoextinguibilidad se entiende que la-­
película de Poliester termina de quemarse cuando es -­
retirada de la flama. 
El poliester de 2,2 Dimetil 1,3 Propanodiol es normal­
mente soluble en solventes de bajo punto de ebullición 
tal como el Cloruro de Metileno. El Poliester del 2,2, 
4.,4, Tetrametil 1,3, Ciclo butanodiol es por su parte 
normalmente insoluble en tales solvente, pero el Polí­
mero conteniendo de 10 a 20% de Cl es soluble. Estos-­
Polímeros clorados pueden ser facilmente convertidos-­
en películas ó en fibras desde tales solventes. La Pi­
valolactona Clorada conteniendo un promedio de un·áto­
mo de Cloro por unidad, es soluble en Cloruro de Meti 
leno y se pueden obtener películas de las pasta, Cu~ 
do este Polimero es clorado a promedio de dos átomos 
de Cloro por unidad, resulta incombustible. 

1.3 Patente U.S. 3,522,328 del 28-Jul-70 

Es una composición de Poliester que tiene una ó mas -­
propiedades mejoradas, tales como facilidad al tinte-­
estabilidad, etc. Comprende una mezcla de Poliester -­
con una Poliamida preparada a partir de Diaminas ó Ami 
noácidos en cada uno de los cuales el grupo Amino esté 
unido directamente a un sistema de anit.los aromáticos. 
Los Poliesteres y las mezclas de los Poliesteres con-­
materiales tales como las Poliamidas conteniendo Seg-­
mentos Alifáticos han encontrado mucha utilidad en la­
industria. Sin embargo, ciertas- caract-eríst icas·-de ·- -­
estos compuestos , tales como la dificultad al tinte,-

. ~igi~ez.y susceptibilidad a la degradación por oxida-­
ción, 
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han estimulado la investigacion para nuevos Polieste-­
res y metodos para el mejor conocimiento de las modi-­
ficaciones. Estas propiedades han sido obtenidas con­

el descubrimiento de que ciertas Poliamidas pueden ser 
-mezcladas o reaccionadas con Poliesteres para impartir 
las propiedades citadas anteriormente. 
Para algunas aplicac1ones tales como cuerdas para llan 
ta, las propiedades altamente deseadas de las Poliami­
das tales como rigidez son deseables en la composi---­

ción del Poliester. 
Este hace sin embargo que el tipo de Poliamidas alifa­
ticas previamente empleadas como agentes modificadores 
reaccionen rapidamente con el Poliester, de tal manera 
que se reduce la viscosidad ~nherente del Poliester -­
( frecuentemente acompañado por otros signos de degra­
dacion, tales como el amarillamiento·) a un punto don­
de las propiedades físicas de estiramiento elogación-­
etc., son perdidas. 
Se han encontrado, sin embargo, que las Poliamidas pr~ 
paradas de Diaminas o Aminoacidos en los cuales el g~ 
po Amino esta ligado directamente a un anillo aromati­
ce no reacciona con el Poliester si la Poliamida no -­
termina en grupos Carboxilicos libres. Dichas mezclas 
son particularmente valiosas para cuerdas de llantas,­
bandas, etc., Las Poliamidas dan resistencia a la fati 
ga y resistencia de la fibra bajo tensión e incremen-­
tan los modulas de las fibras reduciendo la tendencia­
de las llantas al desgaste. 
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2.0 PROCESO I~~~NTA AG 

2.1 Patente U.S 3 370.037 del 20-FEB-68 

Es un proceso para la manufactura Coopoliesteres a --­
partir de Acido Tereftalico, Acidos Oxicarboxilicos -­
Aromatices y Glicoles. El acido Tereftalico reaccio-­
na con una mezcla Oligomera prefabricada de Acido Te-­
reftalico, Glicoles yAcidos Oxicarboxilicos Aromati-­
ces quitandole el agua, formando una mezcla de produc­
tns Oligomericos conteniendo grupos Carboxilicos en-­
posiciones terminales, seguidos por una reconversion a 
mezclas Oligomeras con Glicoesteres de los Ac~dos Oxi­
carboxilicos o sus eteres, y la policondensacion de -­
una porción de ellos. La figura 1 muestra un aparato-­
adecuado para el proceso que sera descrito refirien -
dose a la figura. Como se muestra en el dibujo un tu­
bo vertical de 3 metros de longitud provisto con una-­
flecha de agi~ador (1) sosteniendo varias paletas, so­
porta una columna fraccionadora (2) en el domo para -
quitar el agua destilada formada en la reaccion; una -
entrada de producto (3) y un transportador dosificador 
(4) alimentan el Acido Tereftalico, un dispositivo (5) 
dosifica el Glicol y otros liquidas, sustancialmente-­
en el centro del tubo del reactor una entrada de gas-­
inerte (6), una salida (7), y linea de recirculacion­
(8)~ Dentro del domo del tubo se introduce una mezcla 
Oligomerica consistente de 80 partes en peso del Mono­
glico ester de Etilenglicol-di-Acido Tereftalico te--­
niendo la siguiente f¿rmula: 

o o o 
n <-'> ,, 1r 01-1 -(cw1 -CHz.-o -c.- e..- e- c«~-CI·h -o-c~ 

. ~ o 
\-\0 (-Hf -o- c. 
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y 20 partes en peso del Glicoester del Acido 1,4~oxie­
toxibenzoico la mezcla es obligada a bajar a travez -­
del tubo a una velocidad tal que, tarde 2 horas en 

atravesarlo. Simult~neamente se mantiene una fuerte agi 
tacio~ por medio del agitador 1 Justamente a bajo del­

nivel del líquido de la mezcla se introducen, 16 partes 
de mezcla Oligomerica por lOO partes de dcido Terefta-­
lico y 0.005 partes de Acetato de Antimonio y 0.005 de 
Acetato de Nagnesio, por hora. 

Aproximadamente a la mitad de la altura del tubo una--­
mezcla precalentada de 9 partes de Etilenglicol, 5.38-­
partes de Glicoester del Acido Oxietoxibenzoico y 0.01-
partes de Trifenilfosfito, son adicionadas por med i_o 

de una bomba dosificadora ( no mostrada ) Todas las 
cantidades mencionadas son partes de peso. 
La temperatura de reacción es sostenida durante el pro­
ceso descrito en 260°C y el agua formada es destilada-­
continuamente a través de la columna (2) ayudada por_el 
gas inerte. En el fondo del tubo la mezcla Oligomerica­

es secada y recirculada a traves de la lÍnea (8) y la -­
bomba (5) por el tubo del domo, debido a que se requie-­

ren mantener un nível constante en el tubo. 
La mezcla Oligomerica remante constinuanente se pasa a -­

traves de la línea (7) a un distribuidor (9) y por medio 
de la bomba (7A) es conducida al interior del reactor-­

(10) Este Último es un recipiente con una chaqueta de­

calentamiento (11) a la cual esta conectada un tubo de­
reaccion (13), tambien provisto de una chaqueta {12). 
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En el interior del reactor un cilindro hueco (14) gira 

lentamente conforme pasa el flujo caliente, La mezcla 
de reacción es preparada por el distribuidor (9) en 
una capa delgada dentro del cilindro hueco (14). El 
reactor (10) está bajo un vacío de menos de 1 mmHg, y­
los productos de reacción volátiles serán separados de 
la capa delgada y abandonará el sistema por el tubo de 
succion (15) que esta conectado a una bomba de vacío-­
(no mostrada). El producto espreado sobre el cilindro­
(14), debido a la rotación a\ii ·topa con un separador --­
(raspador) (16) y en este momento empieza a ser visco­
so, fluye lentamente a través del tubo de reacción--­
(13), dentro de él hay un transportador doble que lle­
va el producto hacia el transportador de salida (18)-­
en el pamino del transportador (18) otras porciones -­
del producto son de nuevo expuestas al vacío. 
El Policondensado que sale del transportador (18) tie­
ne un puntó de fusión de 230°C y está prácticamente -­
libre de Diglicoleter y tiene una viscosidad relativa­
en solución de 1,4 medida en una solución al 0.5% de-­
M Cresol a 200°C; se han obtenido resultados semejan-­
tes cuando en lugar del catalizador y el estabilizador 
nombrados, se usan los mencionados, en páginas ante--­
teiores , además en adición al Etilenglicol, cualquier 
Glicol teniendo la fórmula HO-(C~z)x-OH, es aplicable­
Y se obtienen igualmente buenos resultados; En la fór­
mula general x varía de 2 a 10, finalmente en lugar de 
Acido Paraoxíbenzoico, los Acidos vanil ico y Cloro-­
metilparaoxibenzoico dan buenos resultados. 
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3.0 PROCESO MARATHON OIL 

3.1 Patente u.s. 3 505.282 del 7-Abril-70 

Es un proceso para la producción de Poliesteres de---­
Tetrahidronaftalenos de Dicarboxilnaftalenos por: 

A.- Poniendo en contacto el acido Naftalen dicarboxilico-­
o su ester, con Hidrogeno en presencia de un cataliza­
dor de Niquel reducido, teniendo un exceso de 50% peso 
de Níquel para formar el acido 1,2,3,4 tetrahidronaft2 
lendicarboxilico o su ester. 

B.- Polimerizando dicho acido o su ester con Polioles en­
presencia de un catalizador polimerizante. 
Este poliester es utilizado en la manufactura de pro--
·~uctos moldeados o fundidos asi como en la manufactu-­
ra de películas y fibras, cuando esta disuelto en ve-­
hículos. Los Diácidos de este Poliester pueden ser --­

Coopolimerizados con ácidos ftálico. tereftálico e Is~ 

Itálico. Los polímeros pueden ser tambien utilizados-~ 

~n mezclas no químicas o en aleaciones con otros pro-­
ductos Polimericos. 

4.0 PROCESO MITSUBISHI RAYON 

4.1 Patente U.S. 3,555,294 del 7-Abril-70 

Obtiene un coopoliester capaz de convertirse en fibras 
o pelicu1as, teniendo habilidad para el tinte mejorada 
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Este proceso comprende la reacción del acido tereftal .. J­
eo o del Dimetiltereftalato con el Etilenglicol y como­
tercer componente un Glicol ramificado teniendo una --­
ramificacion de la cadena conteniendo otra funcion eter 
El coopoliester producido tiene las mismas propiedades­
mecanicas que los Polietilentereftalatos. 
Es bien conocido que el Polietilentereftalato, una re-­
sina comercialmente valiosa para la manufactura de fi-­
bras y películas, puede ser producida a partir del Aci­
do Tereftálico y Etilenglicol. 
Aunque el Polietilentereftalato muestra buenas propie-­
dades mecanicas en general por su alto punto de fusión­
Y sus propiedades de alta cristalización, tiene todavia 
problemas importantes que se deberan resolver parausar 
lo en fibras o en películas tales corno facilidad para -
el tinte aplemazamiento y afinidad a la estatica. So-­
bre los Últimos estudios de investigacion de la produc­
cion de Polietilentereftalatos lineales, se ha encontrE 
do que el número de estudios relativos a la solucion de 
los problemas ya mencionados se ha incrementado notabl~ 
rnent~esto resalta el hecho de que las desventajas men­
cionadas anteriormente, son problemas importantes que-­
deben ser resuel~os. 
El objeto de este proceso es obtener un Coopoliester -­
que tenga mayor facilidad al tinte y en particular fa-­

cilidad al tinte con tintes dispersos. 
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Otro objetivo es obtener un coopoliester con propieda­
des estáticas y de apelmazamiento mejoradas • 
El proceso consiste en adicionar al menos un Glicol 
ramificado representado por la fórmula general.· 

donde: G es un alkileno de 2 a 6 atómos de carbón o un 
grupo de fórmula .;CH2 (CH 2-o-cH2)n -CHz (donde n va-
ría de 1 a 3 ) • 
Uno de R1 y R2 es un grupo con fórmula CH2 (OCH2cH2~ 

-oR y el otro es un atómo de HidrÓgeno • 
. Uno de R3 y R4 es un grupo con fórmula - CH2 (ocH2cH2~-
-0R y el otro es un átomo de Hidrógeno (m es O, 1 ó 2--

Y Res un Hidrocarburo con 1 a 18 átomos de carbón). 

Ambos 11 e 12 son O ó enteros positivos que satisfacen 
la relación 4 ~ r 1 + 12 ~ 1 y cuando G sea - CH2 (CH2 
OCH2)n CH2- (Siempre y cuando n sea un entero entre 1 
y 3 ) deberá ser satisfecha la relación 4-nJ I 1tr2 ~1. 
Al menos un Acido Dibasico o su derivado y al menos un 
Glicol, un Hidroxiácido o sus derivados,se requieren­
para producir el Coopolímero en este método. Genenü -
mente hablando,la facilidad al tinte de las fibras es­
ta determinada por la difusion de las moléculas teñi-­
bles al interior de las fibras y la mutua interacción­
de las moléculas teñibles y las fibras, nombrada grado 

11 
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de Cristalinidad, el tamaño de la parte no cristalina,la­
flexibilidad de la cadena molecular etcétera; sin embargo 
debido a la propiedad de alta cristalinidad de las fibras, 
lo pequeño de la parte no cristalina, la compactación de­
la estructura interna, la baja velocidad de difusion de-­
los tintes .. debido a la naturaleza hidrofóbica de las fi-­
bras se,dificulta el teñido de las fibras de Poliester. 

Mediante la introducción de un Glicol ramificado teniendo 
la fórmula general mencionada anteriormente, que contiene 
enlaces Hidrofílicos éter en la cadena principal y e~sus­
ramificaciones, la región de fibras no cristalinas 
producidas en el coopoliester será mayor y tambien las -­
moléculas de agua que intervienen, harán a la fibra poro­
sa y acelerarán la difusión de las moléculas teñibles en­
las fibras, incrementado así la receptabilidad de molécu­
las teñibles y mejorará esta propiedad notablemente. 

5.0 PROCESO SUN OIL: 

5.1. Patente U.S. 3,467,627-SEPTIEMBRE 16 de 1969 

Es un método de preparación de poliesteres con buena r~­
sistencia al calor y buena estabilidad a la Hidrólisis -­
Y a los rayos ultravioleta, estos poliesteres se preparan 
a partir de Hidrocarburos sustituidqs diales y diácidos-­
orgánicos. Los grupos hidroxílo forman puentes rígidos-­
en la molecula; estos polímeros no son cristalinos y se-­
usan recubrimientos para impermeabilización de papel. 

6.0 PROCESe TOKYO RAYON 

6.1. Patente U.S. 3,493,632 de FEBRERO 3 de 1970. 
Es-un método -de--preparación de coopolimeros de bloques--­
de PoliamidBs y Poliesteres preparados por medio de calen 

fl 
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tamiento de una mezcla s6lida de poliamidas y polies-­

ter,calentada hasta una temperatura entre los rangos-­
de fusiÓn de ambos componentes obteniendose coopolime­
ros de propiedades mejoradas de bajo punto de fusión-­
en fase solida. 

7.0 Por óltimo describiremos un proceso integrado de pro-­
ducción de fibras de poliester el cual es muy utiliza­
do en la actualidad. 

a) 

Se basa en la reacción del Dimetiltereftalato con Mo-­
noetilenglicol en presencia de catalizadores de los-­
tipos mencionados en los procesos ya descritos . 

Ias reacciones que se llevan a cabo en la producción-­
de este poliester se muestran a continuación. 

ESTERIFICAC ION 
o o 
11 V 

CH3-o-C --@ -C-O-CH3 + OH-oH2-oH2-oH 

DIMETIL TEREFTALATO NONO ETTL-N GLTCOL 
. o o 

11 ~~· --- CH3- ü-C--..Q¡-C-0-CHz-CHz-':H + OH3 - OH 

MONOESTER (BIS GLICOL-TEREFTALATO) METANOL 

DIESTER METANOL 
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e) PROPAGACION 

o o o ~ 
\\ " . " 11 

· nC-H3-o-e- @>-c-o-cH2-cH2-o-c-@-c-O-CH3 + nOH-CH2-cH2-oH 

D IESTER NONOET ILENGLICOL 

() o o o 
11 V 11 '' 

nCH3 ~O-C-@-C-O-CH2-cH2 t O-C-@-C-0-CHz-CHz-OH+ nCH3-oH 

POLIESTER METANOL 

Este proceso será la base del estudio de la recuperacion y -­

purificacion del exceso de monoetilenglicol utilizado, pro--­
pasito principal del presente trabajo. 

Con objeto de comprender todo el sistema analizaremos breve-­
mente ,.cada una de las materias primas involucradas en la fa­

bricacion del poliester. 
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7.1 MONOETILENGLICOL 

Este producto es obtenido mediante el siguiente proce 
so: 

Primero: Reacción directa entre agua y oxído de eti-­
leno en un reactor continuo, utilizado ácido Sulfurico 
como catalizador, bajo condiciones de presión y tempe­
raturaelevadas (aproximadament~ 450_ Psi. 300 __ °F) y uti­
lizado un gran exceso de agua (aproximadamente en pro­
porción de 10 partes de agua por cada parte de oxído-­
de Etileno) con objeto de asegurar la máxima conver--­
sión del Oxido de Etileno. 

Segundo: Deshidratación de la corriente de salida del 
· reactor utilizado para ésto una bateria de destilación 

a triple efecto y., 

Tercero: Destilación de los componentes deshidratados 
en columnas de destilación apropiadas, de donde se --­
obtiene el Monoetilenglicol com pureza mayor al 99% 

Las reacciones involucradas en este proceso son: 

+ 
CH2-yHz+H20 ~tH2-qH2 
'O OH OH 

OXIDO DE ETIELENO AGUA MONOETIELENGLICOL 

Simultaneamente se llevan a cabo las siguientes reac-­
ciones: 

ffi 
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a) Producción de Dietilen Glicol. 

MONOETILENGLICOL OXIDO DE ETILENO DIETILEN GLICOL 

b) Productos de mayor-peso molecular que corresponden a~­
productos con la siguiente fórmula general. 

fHz·CH2-o- (CH2-cH2-o)n-CHz-fHz 
OH OH 

y que son formados por subsecuentes adiciones de molé­
culas de oxido de etileno. 

La formación de productos pesados ~n la producción del 
monoetilen glicol es lo que obliga a que éste sea obte 
nido por medio de desbilación de la mezcla deshidrata­
da obtenida en los pasos anteriores de reacción y des­
hidratación. 
En la figura No.2 tenemos un diagrama de flujo simpli­
ficado del proceso 

7.2 DIMETIL TEREFTALATO 

El método empleados con mayor frecuencia para la obteu 
ción de este producto es el siguiente~ 

Proceso desarrollado por A:B, Gainer y L.E. Me. Makin­
Patente U.S. 3,377,376 del 9 de ABRIL de 1968 asigna­
da a Mobil Oil Corporation. 
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Es un rn~todo para la prepárac4on de ésteres de Acidos 
Dicarboxílicos Aromáticos y sus anhídridos y más espe­

cíficamente indica la producción de ~steres del ácido­
Tereftálico por esterificacíonJie alcoholes particular 
mente con alcoholes alifaticos de bajo peso molecular­
corno los alcoholes monohidricos de la serie del Meta-­
nol y glicoles de bajo peso rnelecular corno el rnonoeti­
len glicol1para peeparar productos tales como el bis-­
(Beta-hidroxietil) Tereftalato. 

El proceso se basa en la reacción en fase de vapor en­
tre el ácido Tereftálico y el Metanol y un catalizador 
en fase s~lida,llevandose a cabo la siguiente reacción 

o o o o . 
11 /::\. 11 \1 !! 

HD-C-~C-OH+2tZH3-oH -vcH3-o-c-@-c-O-CH3+ 21;120 

El proceso i·· consiste en hacer pasar una corriente de 
ácido Tereftálico en fase de-vapor y otra de Metanol-­
tarnbién en fase de vapor a través de un catalizad9r SQ 
lido bajo condicioees adecuadas de presión y ternperat~ 

ra y por perfodos de tiempo que fluctuan entre 0.1 y-

25 segundos aproximadamente, y después recuperar el -­
ester formado por enfriamiento de la corriente de es-­
ter resu11ante. 
Algunos catalizadores empleados en este rnetodo son~ -
Oxidas de: Aluminio,Titanio, Silicio,Zirconio y Thorio 
Fosfatos de Boro y Aluminio y algunas veces son ernpl~ 
ados mezclas de 2 ó mas de estos catalizadores 
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En la figura No.3 se muestra un diagrama de flujo sim 

plificado del Proceso. 

7.3 Proceso_de Producción de Poliester. 

El proceso de producción de poliester que analizaremos 
comienza con una reacción de inter~ambioentre el ester 
dimetilico del ácido Tereftálico con el Monoeti1en --­
glicol a presión atmosferica para producir el Bis Gli­
col Tereftalato y posteriormente el calentamiento de-­
este último bajo condiciones vacío, con objeto de eli~ 
minar el exceso de glicol y formar el poliester de al­
to peso molecular. 

Normalmente las reacciones se llevan a cabo en varios­
recipientes interconectados entre si con objeto de ha­
cer una operación que aunque se lleva a cabo en forma 
de "batches" se haga simi-continua. 

En la figura No.4 ae muestra un diagrama de flujo sim­
plificado de este proceso,el que describiremos breve-­
mente a continuación con objeto de aclarar la función­
que desempeña cada uno de los equipos involucrados. 

En primer lugar se tiene unsistema alimentador de Di--, 
til Tereftalato en fase solida que consiste de un 
transportadot~ de gusano que descarga a 2 valvulas rotª 
torias desificadoras. 
De este modo el Dimetil Tereftalato solido a los tan-­
ques fundidores, éstos estan provistos de agitadores-­
para provocar la movilidad del material dentro de ello& 

y realizarun calentamiento uniforme. 
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Una vez fundido el material se descarga por gravedad a 
un tanque de almacenamiento de Dimetiltereftalato fun­
dido, es de aclarar que los tanques estan provistos de 
un sistema de calentamiento a base de chaquetas que -~ 
utilizan diferentes productos (como Dowtherm ó Diphil) 
para realizar el calentamiento, así como las tuberias­
tambien estan provistas de sistemas de calentamiento-­
similares con objeto de fundir el material y mante~e~­
lo en estado líquido durante el proceso. 
Del tanque de almacenamiento de Dirnetil tereftalato -­
fundido se pasa mediante on sistema de bombeo el pro-­
ducto a un tanque Dosificador de Dimetil tereftalato;­
al igual que los anteriores; dicho tanque esta provis­
to de sistemas de calentamiento. 
De este tanque desificador se alimenta el Dimetil te-­
reftalato a los esterificadores mientra; que el glicol­
es dosificado tambien por medio de un tanque similar-­
a los mismos esterificadores. 

Una vez agregadas todas las sustencias (Dimetil teref­
talato, Monoetilen glicol y catalizadores ) y siempre 

manteniemdo la agitación yla temperatura elevada des-­
pué~transcurrido el tiempo de reacción que varía en-­
tre 1 y 20 horas según las condiciones empleadas y las 
proporciones de la mezcla se obtendrá el Bis glicol -­

tereftalato el cual pasará en forma lÍquida tambien a­
los polimenzadores para completar la polimerizacion. 
Estos reactores tiene caracterisiticas similares ante­
riores solo que la presión y la temperatura son dife-­
rentes. 
Después de haber transcu~rido el tiempo necesario para 
la polimerización el producto-polímero es descargado-­
hacta el sistema de bombeo que hara pasar al polímero­

por una camara presurizada con perforaciones con dife­
rentes formas produciendo asilos hilos de polimero,cg 

yas formas y diámetros varían segun las característi-­
cas del prodpcto final que sean requeridas que pasaran 
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entonces a una tina de enfriamiento con agua1 de la ----­

cuál saldrán por medio de una jaladora hacia la maqui--­

na co•tadora que producirá el recorte de poliester el- -­
cuál será despues fundido y alimentado a las maquinas--­
de hilado,estirado y demas procesos, que no se analiza-­
ran en este trabajo; hasta obtener filamentos utilizados 
en la industria textil. 

Tanto los reactbres donde se lleva a cabo la reacción 

para producir en Bis Glicol tereftalato como los poli 
merizadores estan conectados- a un sistema de vacío cen­
tral y a un sistema de recuparacion de los productos vo­
latiles obtenidos y recuperados de las reacciones. 
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C A P I T U L O III 

SISTEMA DE PURIFICACION DE GLICOL AGOTADO 
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III SISTEMA DE PURIFICACION DE GLICOL AGOTADO 

1.0 Descripción del proceso: 

Existen varios métodos de purifaci6n del Glicol Agota 
do(por glicol Agotado se entiende el Monoetiie~ Gli-­
col recuperado en las columnas del Esterificador y -­
del Polimerizad~c9mo producto del exceso de Monoe-­
tilen glicol utilizado en el)proceso de producción -­
de Poliester-) proveniente del exceso utilizado en-­
la reacción entre el DMT y el Monoetilen Glicol para­
asegurar la conversión total del DMT a Bis glicol te­
reftalato la recuperación del exceso de este reactivo 
es el objetivo principal del presente trabajo, en el­
cuál se analizan y diseñan los equipos necesarios p-a~ 

ra su purificación por el método de Destilación al -­
Vacío, 
El glicol procedente de las reaciones de Esterifica-­
ción es contaminado por sus productos de oxidación -­
tales como Aldehídos , Hidroxiacidos etc, y aunque~n-­
las columnas de l9s Esterifacadores y Polimerizadores 
es separada la mayor cantidad de Metanol, este compo­
nente-Sub producto de la producción del Bis glicol 
tereftalato queda presente&~ciertas cantidades en la 
corriente de Glicol Agotado, ésto se debe a que la 
función promordial de las columnas de los equipos --­
mencionados es la sepración de los Oligomeros de los­
demás componentes, dichos oligomeros son obtenidos ~ 

# 
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de los fondos de las columnas dejando salir por los 
domos ~1 glicol Agotado, el Hetanol, los productos 

de oxidacion y alguna parte de oligomeros. 
Con objeto de realimentar el Glicol Agotado al proceso 
de producciÓn de poliester es indispensable purificar­
lo de todos los demas productos que lo contaminan; pa~ 

ralo co¡l existen varios metodos. 
A manera de informacion y antes de proceder a descri-­

bir con detalle el metodo de Destilación al Vacio ha-­
blaremos someramente de otras maneras de purificación: 

1.1 DESTILACION A~IDSFERICA 

Los metodos de purificacion de Glicol Agotado por des­
tilación son los preferidos, aunque la destilacion a­

presiÓn atmosferica tiene inconvenientes economices -­
debido que solamente el 70% del Glicol Agotado ( apro­
ximadamente) es recuperado con la pureza requerida y -
en la cabeza y cola de la destilacion quedan presentes 
impurezas, lo que hace necesario efectuar una redesti­
lación de estos cortes con objeto de recuperar la ma-­
yor cantidad de Glicol y debido a que existen diferen­
tes corridas se tienen perdidas considerable;a mayor-­
numero de corridas necesarias se tendrán mayores p~rd~ 
das; también es inconveniente hacer la destilacion a -
presi6n atmosferica debido que se requieren altos con­
sumos de energÍa puesto que la temperatura en el fondo 
de la columna es muy alta ( al menos 197°C ). 
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1.2 Purificacion por Filtracion. 

El método de purificación de Glicol Agotado por filtra­
cion consiste -en mezclar el Glicol Agotado con arcilla­
Montmorillonita ó Hectorita en una pvoporcidn de 0.2 %­

al 107oen peso de arcilla en polvo ó finamente dividida­
previamente activada con ácido, calentado con agitación 
entre 70 y 130°C por periodos que varian entre 10 y 60-
minutos y por Último filtrar la mezcla para separar los 
oligomeros ( estos compuestos favorecen la reacción de­
esterificación)- ·del se.a del Glicol,conv~ene hacer-­
la filtración al vacio y manter la temperatura por arrl 
ba de los 85°C con lo que se logra que los oligomeros ~ 
permanezcan en solucion dentro del glicol. 
Las arcillas mencionadas ron bastante comerciales y tie­
nen la siguiente composición. 

Montmorillonita % peso Hectorita % peso 

SiOz 50-75 sw2 50-75 

Alo3 10-23 Al2o3 0.3-1.5 
Fe2o3 2-7 Fe2o3 0.3-2.5 
MgO 1-5 Ngo· 10-30 
Ca O 0.5-4 CaO 0.2-5.5 

Na20+K2o 2.0-1.5 
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Con este método se obtienen buenós resultados en la -
purificación del Glicol Agotado aunque presenta taro-­
bien inconvenientes ya que no preveé la separación -­
del metanol que lo contamina y ademas la alta tempe-­
ratura requerida favorece la degradación del Glicol. 

1.3 Destilacion al Vacío. 

El proceso de purificaciÓn de Glicol Agotado por Desti 
lacion al Vacío es el objeto de analisis del presente­
estudio y será descrito a continuación utilizando pa-­
ra ello el diagrama de Flujo del proceso (Ver fig. --­
No.S), 

El Glicol Agotado es recibido del proceso de Poliester 
en los tanques de Almacenamiento de Glicol Agotado --­
( donde además de los productos que contaminan el Gli­
col se agrega uno mas,ya que debido a que el Glicol es 
higroscopico se agrega ademas agua a la mezcla, prove­
niente de la humedad del medio ambiente) . . . .... · · 
(T-1 y T-2) de los cuales será alimentada la columna-­
rectificadora (R-1) mediante un sistema de bombeo y-­

y calentamiento que llevara el Glicol Agotado a la te~ 
peratura de saturaci6n. Una vez que el liquido ha si 
do bombeado mediante la bomba de Alimentación (B-1a /B 
al Precalentador de Alimentación (C-1) el Glicol Agot§ 
do a la temperatura de liquido saturado es destilado-­
llevandose a cabo de esta forma la primera corrida de· 
la destilación donde es separado al Glicol·de la mez-­
cla de Metanol YRgua que lo contamina, la ~orriente de. 
salida del domo de la columna es condensada, - .. - · · 
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mediante el Condensador Sub-enfriador (C-31 y llevada 

al tanque Acumulador de Condensados (T-~)~ el que ali­
mentará la bomba de Condensadoa. (B-AA/B) de donde sa­
le una linea que se bifulca para formar la línea de Re 
flujo a la columna y la lÍnea de pnd ucto que servirá­
a la vez para manejar la mezcla de Metanol•Agua y el-­
Monmetilen Glicol recuparados; por lo que en este cor­
te la mezcla de Metanol y Agua pasará por la línea meg 
cionada a su tanque de almacenamiento que sert:l -e-1 tan-­
que de Almacenamiento de Metanol T-5. 
Simtiltaneamente a la salida del Domo se lleva a cabo-­
la salida de los Fondos de la Columna, esta corriente­
pasa por las bombas de fondos. (B-2 A/B) para formar--
2 corrEntes de fondos, una que alimentará al hervidor­
de fondos (C-2_) de la columna, equipo que proporcio-­
nará el calor necesario para la destilación, y otra,-­
que llevará el Glicol Agctado libre de Metanol y agua-­
al tanque de Almacenamiento de Glicol Agotado Seco (T-
3), qorr--éste paso se completa la primera corrida ó ~­
~~ corte para la purificación del Glicol procediendose 
a llevar a cabo la segunda corrida ó corte. 
La segunda corrida comienza con la alimentación de --­
Glicol Agotado seco (o sea Monoetilen Glicol libre Me­
tanol y Agua) al Precalentador de Alimentación (C-1 )­
por medio de la Bomba de Glicol Agotado seco (B-3 A/B) 

para llevar ~ste líquido a la temperatura de Satura--­
ción y poder alimentar a la Columna Rectificadora (R--
1). 
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En la columna Rectificadora se lleva a.cabo la corrida 
de Destilación de Glicol Agotado Seco obteniendose por 

la parte superior (Domo) los vapores de Monoetilen Gl~ 
col con una pureza muy elevada, dichos vapores son con 

densados en el condensador subenfriador (C-3) y ya co­
mo liquido pasan al tanque acumulador de condensados-­
(T-4) de donde pasara a la bomba de Condensados (B-4-­
A/b) para pasar a la linea de producto que se bifulca­
formando la línea de reflujo y la de producto,la línea 
de producto llevar¿ el Monoetilen Glicol a los tanques 

de corte de Glicol recuperado (T-6 y T-7) donde será-­
anal izar}~ •. 

En caso de que el resultado del analisis indique que-­
el Monoetilen Glicol esta dentro de especificaciones-­
para ser realimentado al pro-ceso de producción de Po-
1 iester se psará por medio de la 1Dmba de Monoetilen-­

Glicol recuperado (B-6) al tanque de Almacenamiento de 
Monoetilenglicol recuperado, en el caso de que el re-­
sultado del analisis indique que el Monoetilenglicol-­
no reuna las especificaciones para ser realimentado al 
proceso de producción de Poliester sera retornado al-­
tanque de Glicol Agotado Seco (T-3) por medio de la -­

bomba de Monoetilenglicol recuperado (B-6) mencionada1 
para ser reprocesado. 
Simultaneamente a la obtención de los vapores de Mono~ 
tilenglicol por el domo de la columna (R-1) se lleva a 
cabo la salida de los fondos de la columna que van di­

rectamente a la bomba de fondos (B-2 a/b) para alimen­
tar al hervidor de fondos (C-2) y a la vez llevar a cE 
bo la salida de residuos que se enviar; al tanque de -
Almacenamiento de Residuos (T-9) 
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Por lo tanto,en resumen,de la corriente de entrada al­

proceso, de Gl icol Agotado, proveniente del proceso de-­
Poliester,se obtienen las siguientes corrientes fina-­
les de salida• 

.( 
1.- Corriente de Metanol con Agua .que saldrá para su venta 

y recuperacion de Metanol por medio de la bomba de Me­
tanol (B-5). 

2.- Corriente de Monoetilenglicol que saldrá para su rea­
limentación al proceso de produccion de Poliester por 

medio de la bomba de Monoetilenglicol (B-7) 

3.- Corrienmde Residuos que saldra para su deshecho por-­
medio de la bomba de Residuos (B-8). 
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CAP I TU LO IV 

BASES DE DISEÑO 
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TV BASES DE DISEÑO 

En esta parte del estudio serarÍ asentadas las bases y­

los criterios sobre los cuáles se realizan los cálcu-­
los involucrados en el diseño de la Batería de Recupe­
racion de Monoetilenglicol. 

1.0 Bases de cálculo: del Proceso y Dimensionamiento de --­
equipos. 

La base de cálculo principal, será la capacidad de la-­
Batería de Recuperación, la cual estará fijada por el-­

Balance de materiales de la planta de produccion de --­
Poliester que como se ha mencionado tiene una capaci--­

dad de 50 000 toneladas por año, de Poliester, tenien-­
do en cuenta que una planta de la capacidad menciona-­
da tiende a trabajar durante 24 horas el máximo numero­
de dias del año, deteniendose la operacion solamente--­
en ocasión de paros por mantenimiento de la planta, lo-­
que generalmente se lleva a cabo en los períodos de --­
mínimas necesidades ~e producción debido a las fluctua­
ciones del mercado a lo largo del año por lo que serán­
considerados unicamente 22 dias para paros programado§­
de mantenimiento general o sea tres semanas de paro y 

un día para arranque por lo que seran considerados ----
365-22=343 dias de operaciÓn continua para la planta.-­
Por otra parte seran considerados Batches de 24 horas-­
para la operacion de la Batería de recuperación de Gli­
col Agotado por lo que la operacicin de esta se limita-­
ra a procesar la cantidad de Glicol Agotado producida~­

cada 24 horas en la planta de Poliester. 
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2 • O BALANCES 

Los balances de Materiales y Termicos seran realizados 
sobre bases estrictamente Teoricas utilizando para 
ello la estequiometria y la termodinamica. 
Los valores para cada caso seran tomadosJ de la liter2 
tura y ésta será seleccionada segun la experiencia que 
se ha tenido para el diseño de plantas de este tipo. 

Los valores que no se ajusten a modelos matemáticos -­
comprobados cuyo calculo por lo tanto significaría un 
estudio profundo no seran analizados en este trabajo-­
sin embargo se daran valores experimentales que se -.­
ajusten dentro de los posible a la realidad, en este -
caso se encuantráh basicamente dos valores dentro de -

LOs balances de materiales que son: 

a) Los valores de pérdidas por arrastre de las corrientes 
del sistema de vacio, y 

b) Los valores de la cantidad .de agua absor~ida por el 
Glicol Agotado debido a la Higroscopia que presenta es 

te material. 

Con objeto de harer una presentación clara, se hara el 
calculo de los balances explicando paso a paso su des~ 
rrollo y por separado al final de cada uno de ellos se 
tabularan los valores en una forma clara pero resumida 
En este punto cabe aclarar que el peso molecular prom~ 

dio del poliester utilizado en la producción de fibras 
es de 17 000 UNA. 

3.0 EQUIPOS 

En general los equipos que forman la batería de recup~ 
ración a excepción de los equipos de almacenamiento,dg 
berán tener dos funciones: la primera que es el manejo 
de el Monoetilenglicol con impurezas y la segunda que­
es el manejo del monoetilenglicol purificado. 
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El sistema empleado en los calculas sera el Ingles,de---­
bido a que la mayor parte de la literatura se encuentra-­
en ese sistema. 

3 ~1 COLUMNA RECTIFICADORA 

Siendo éste el equipo medular del trabajo se utilizara--­
el metodo optimo de su diseño establecido que la maxi---­
ma temperatura en la columna no debera~sobrepasar los----
1500C para evitar que el Monoetilenglicol se degrade---­

por efecto de la temperatura. 
Se realizarán dos pasos para la purificación, uno que---­
será la Destilación del Glicol Agotado que servira pa---­
ra separar el Monoetilenglicol de la mezcla de Metanol--­
(proveniente) de la producción del Bisglicol terefta---­
lato y agua adicionada al proceso por la higroscopia---­
de los glicoles, y otro que consistira en una ebulli----­
cion del Glicol Agotado seco con objeto de separaY"lD.dl!l--­
los subproductos formados que son las ya mencionados----­
productos de oxidación; dado que la proporción de los---­
subproductos en la mezcla depende de muchos factores----­

(temperatura de Esterificacion, temperatura de Polime-.--­
rizacion, tiempos de residencia etc.,) no es posible----­
esta-blecer las características de la mezcla ni sus ----­
propiedades exactas para poder realizar la destilación¡-­
sin embargo se ha encontrado que con la altura de la---­
columna y el número de platos utilizados para realizar--­
la separación de la me2tcla Metanol-Agua es suficiente---­
para que en el paso de purificación del Glicol Agotado--­
seco, se logre la separaci6n de los componentes que ----­
contaminan al producto 1además estos componentes se encueD 
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tran presentes en mínimas cantidades. 
Por lo tanto el diseño de la columna rectificadora 
seguira la siguiente secuencia. 

3.1.1 Calculo del No. de platos¡que estará determinado por-­
la cantidad de platos requerida para el corte Monoeti­
lenGlicol y mezcla Metanol-Agua. 

3.1.2 Cálculo del Diámetro de la columna, el diametro de la­
columna estara fijado por los siguientes factores: 

a) Deberá ser el requerido para manejar la cantidad de 
Glicol Agotado acumulada durante 24 horas de operación 
de la planta de producción de Poliester . 

b). Se tomará encuentra que se requiere un tiempo para lim 
pieza de los equipos entre Bath ,Y Bath. 

Asi que deberá calcularse el Diámetro de la columna pa 
ra cada uno de los cortes y una vez establecido)se -­
seleccionará el mayor, y se calculara' el tiempo que to 
mará realizar el otro corte de tal martem que la suma-­
de los tiempos de operacion de la columna para ambos 
cortes, debera ser menor a 24 horas estimando que se-­
requiere cuando menos de 4 horas para limpieza de la­
columna. 

# 
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3.2 Para el cálculo de la columna de destilación se tomarán en­

cuenta los siguientes datos• 

l. 
Primer corte Segundo Corte 

Composición de la alimen- Se establecerá de acueK Corresponderá con la 

taci6n. do al balance de mate-- composición de los-­
riales, considerando u- fondos del primer-­

una mezcla binaria com- corte. 

puesta de un componente 

"A" que contiene la meg; 

cla HOH-H2o y un compo-

nente B que es el HEG. 
2. Composición del destilado 99. 5% NOL con respecto- 99.68% i'lOL con res--

a la mezcla NOH-H2o pecto a 1 NEG 
3. Composición de Fondos 0.32% NOL con respecto- 99.68% MOL con res--

4. Reflujo de Operación 

a la mezcla l•lOH-H2o 

1.5 veces el reflujo 

mínimo 
5. Condiciones de Alimenta-- Líquido Saturado 

ción. 
Condiciones del REflujo. Líquido Saturado 

pecto a 1 ciEG, con-­
teniendo trazas de-­
de impurezas. 

r,n = 50% 

Liquido Saturado. 

Líquido Saturado. 6. 

7. Tipo de flujo a lQlargo-- Vapor constante (mol) a lo largo de toda la 

de la columna. 

8. Presión de operación. 

9, Cantidad de Destilado 

10. Cantidad de fondos 

columna. 

Domo 40 Torr 

Parte Nedia 60 
Fondo 80 Torr 

Según Balance 

Según Balance 

Domo 80 Torr 
Torr Parte media 100 torr 

Fondo 120 Torr 

D 85% A 

tV = 15% A 
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11. Eficiencia de platos 

12. Tipo de platos 

13. Factor de Sistema 

14. Factor de inundamiento 

15. Espaciamiento entre platos 
16. Diferencias aceptables en el 

Primer Corte Segundo Corte 
40% 

Balastra V-1 de Glitch de un solo paso. 

0.73 
77% 
24 in 

cálculo de temperaturas. O. 994 ~;¿){¡~l. 006¡ O. 994 ~ ~ Y\ ~ 1.006 
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3.3 CAMBIADORES DE CALOR: 

Loe cuatro cambiadores de calor involucrados en el pr~ 
ceso ( Precalentado de la Alimentacion Hervidor de Fo~ 
dos, Condensador de Subenfriador y Enfriador de fondo~ 
serán diseñados p;~ra manejar diferentes corrientes que­
se presentan en cada uno de los cortes como son· 
El Precalentador de Alimentación será diseñado para-­
precalentar, la corriente de Glicol Agotado provenien­
te del proceso de Poliester desde 5°C hasta la tempe-­
ratura de Saturación fijada por la presión de opera--­
cion de la columna para esta corrida como primer cal-­
culo, después deberá ser diseñado para precalentar la 
corriente de Glicol Agotado seco ( Producto de la pri­
mera corrida ) desde 5°C hasta la temperatura de Satu­
raci6n fijada por la presión de operación de la colum­
na para esta corrida, por último se seleccionará el-­
equipo mayor y se recalculara~ su comportamiento para­

el otro caso. 

El condensador subenfriador sera diseñado para conden­
sar primero la mezcla de Netanol y Agua proveniente de 
la primera corrida 1 y segundo el Monoetilenglicol prov~ 
nientie de la segunda y como en e1 caso anterior se ~e 
leccionaráel equipo mayor y se recalculará el compor­
tamiento para el otro caso. 
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El hervidor de fondos sera diseñado también en forma-­

similar a los otros cambiadores de calor primero para-· 

manejar los fondos de la primera corrida y después los 

de la segunda y demás recalcular al final el comporta­

miento del cambiador para el equipo menor. 

El enfriador de fondos solo debera ser calculado para­

enfriar la corriente de f.ondps desprendida de la segun 
da corrida. 
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3. 3. 1 Datos de Diseño para los Cambiadores de Calor. , 

Para el cálculo y diseño de los cambiadores de Calor se tomara 

en cuenta lo siguiente: 

.1 Resistencias de pared para el interior de los tubos 

G licoles ri 

Agua ri 

0.0015 

0.001 

.2 Resistencia de pared para el exterior de tubos 

Vapor r
0 

= .00005 
Vapor de Gl_! 

coles.r
0 

= 0.0015 

.3 Resistencia de la pared del tubo al a transferencia de calor--

.4 Vapor de calentamiento 

Vapor de 150 lb/in2 (Saturado y Seco) 

.S Agua de Enfriamiento 

T 72° F (fria) 

T 100°F (caliente; retorno) 
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Por ultimo todos los cambiadores deberan ser diseñados 
segun el codigo TEMA con objeto de que las caracteris­
ticas de fabricacion no presente dificultades. 

3.4 TANQUES 

Los tanques seran diseñados para cubrir la capacidad -
requerida segun los balances de materiales teniendo un 
tiempo de retencion que se ajustara a la tabla siguien 
te: 

TABLA N0:1 

IDENT IFICAC ION 

T-1 y T-:-2 

T-3 

T-4 

T-5 

T-6 y T-7 

T-8 

T-9 

Tiempo de Retención ó 

volumen por retener. 

24 Horas 
1 corrida del 1er co~ 

te (volumen) 
15 Minutos la corrida 
mayor (volumen) 
1 corrida del 1 er co~ 

te (volumen ) 
4 Horas del 2° corte­
(volumen) 
1 corrida del 2° cor 
te (volumen) 

15 Horas 
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Explicación de la Tabla No.l, 

Los T-1 y T-2 tendrán la capacidad de retener la ali-­

mentación del Glicol Agotado proveniente del proceso-­
de fabricacion de Poliester durante 24 horas cada uno. 
Debido a que mientras se esté procesando el contenido­
de un tanque en el segundo se acumulara la produccidn 
de Glicol Agotado y como se ha fijado que el tiempo -­
de duración de los Baches sea de 24 horas con que la -
capacidad de almacenamiento cubra el lapso de un bath­
es suficiente. 

El T3debera~de retener todo el Glicol Agotado Seco--­
proveniente de la la corrida de Destilación para alma­
cenarlo y reprocesarlo en la 2a corrida. 

El T4 tendra un tiempo de retencion de 15 minutos de -­
destilado para la corrida que la mayor cantidad en to-­
do caso la capacidad minima del tanque debera ser de --
2m3 para que pueda formarce una columna de liquido suf~ 
ciente para formar el sello que no permita que el efec­

to del vacio aplicado por el condensador subenfriador-­
afecte a la bomba de destilados. 

El T5 deberá tener la capacidad suficiente para retener 
la mezcla de Metanol y Agua destilada en la la corrida. 

Los tanques T6 y T7 tendrán una capacidad de retenci6n­

equivalente a 4 horas de producción de Monoetilenglicol 
purificado ésto se debe a que se requiere del tiempo -­
mencionado para efectuar los analisis correspondienes­
Y pasar el Glicol al tanque de Almacenamiento o a su r~ 
procesamiento. 
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Fl Tanque T te~-rá una capacidad de almacenamiento de 
glicol recugerado equivalente a la dura~ión del segun-

do corte que es de 15 horas y •·· 
El Tanque T

9 
deber; almacenar asimismo los fondos pro­

venientes del segundo corte de destilaciÓn o sea que-­
tendrá una capacidad de retenci6n equivalente a 15 ho­

ras de flujo de fondos • 

3.6 Bm1BAS 

Las bombas al igual que los demas equipos seran dise-­
ñadas para cubrir la capacidad requerida segun los --­
balances de materiales y la capacidad de cada una de -
ellas sera fijada enla Tabla No. 2 

CLAVE 

B-1 A/B 

B-2 A/B 

B-3 A/B 

B-4 A/B 

CAPACIDAD 

Será fijada por lo requerim1 
entos de alimentación a la-­
columna para la primera co-­
rrida. 
Será fijada por los requeri­

mientos de la columna y se -
tomara· la mayor para ambos-­
cortes. 
Será fijada por los requeri­
mientos de alimentación a la 
columna para la segunda co-­
rrida. 
Será fijada por los requeri­
mientos de la columna y se -

tomara la mayor para ambos-­
cortes. 
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B-5 

B-6 

B-7 

B-8 

64 

e A P A e I D A D 

Tendra'una capacidad tal que 
permita vaciar el tanque T-5 
en un lapso no mayor a 4 ho­
ras. 
Tendra~ una capacidad tal que 

permita vaciar el tanque T-6 
o el T-7 en un lapso no ma-­
yor de 2 horas. 
Tendrá una capacidad tal que 
permita vaciar el tanque T-8 
en un lapso no mayor a 4 ho­
ras. 
Tendrá una capacidad de 800-
1 ph. 
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Explicación de la Tabla No. 2 

Las primeras 4 bombas ( B-1 A/B, B-2 A/B, 3-B A/B y­
B-4 A/B )j 

Son las bombas que intervienen en el proceso y por con­
siguiente se denominara en lo subcecuente como bombas-­
de Proceso mientras que la ultima 4 (B-5 B-6,B-7 y B-8) 
son bombas de transvase por la función que desempeñan.-

Las bombas de proceso tendrán una bomba de respuesto -­
que permitirá en caso de fallas durante las corridas -­
la no interrupciÓn de una corrida cosa que afectaría--­
el tiempo del Bath y provocaría acumulaciones. 

Las bombas de transvase pueden sustituirse facilmente-­
r en todo caso una falla de cualquiera de ellas no afee 
taría el tiempo del Bath y provocaría acumulaciones. 

Las bombas de transvase pueden sustituirse facilmente-­
y en todo caso una falla de cualquiera de ellas no afe~ 
taría el proceso ya que las operaciones de transvase no 

caen dentro de la ruta critica del proceso en un anali­
sis de tiempos y movimientos. 

3.6 MATERTALES DE FABRICACION· 

Los materiales a utilizarse en 1.a fabricacion de cada-­
uno de los equipos deberán seleccionarse de tal manera­
que eean compatibles con las sustancias manejadas. 
En general los materiales de los equipos tuberías, val­
vulas accesorios etc, que manejan Monoetilenglicol pu-­
rificado serán de Acero inoxidable tipo T-304-L, como -
caso particular los tanques T-1, T-2, T-3 y T-8 serán-­
recubiertos con una resina del tipo Epoxi-Fenolico (co­
mo el Amercoat No.75) que proporcionara'las siguientes 
funciones·. 
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a) Impedir la contaminacion del Monoetilenglicol purific-ª 
do y. 

b) Impedir la corrosión y contaminacion por oxidos en to­
dos los demas tanques. 

La experiencia ha,demostrado que dadas las caracterís­
ticas de éste recubrimiento cumple con las funciones-­
mencionadas y la aplicacion no es muy costosa y se ju~ 
tifica plenamente la inversipn por la seguridad que -­
proporciona su utilización. 
Debido a que los valores en los balances son extricta­
mente teorices los equipos serán sobre diseñados para-
permitir la flexibilidad .•• --· _____ - - -. --- --
necesaria en las operaciones reales as! que en cada -­
caso en el diseño de los equipos se darán factores de­
sobre dtseño cuyos valores son responsabilidad unica-­

del criterio del diseñador 
En todo caso en el desarrollo del cálculo para cada -­
uno de los equipos se aclarara debidamente las consi-­
deraciones involucradas. 
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C A P I T U L O V 

L I S T A DE E Q U I P O 
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V L TSTA DE EQU IPCS PARA EL SISTEMA DE PllRFICAC coN DE -­
GLICOt AGOTADO 

1.0 EQUIPOS 

N O M B R E 

1 TANQUES DE ALNACENAMIENTO DE 
GLICOt AGOTADO 

2 TANQUE DE ALNACENAMIENTO DE 
GLICOL AGOTADO SECO: 

3 TANQUE ACUMULADOR: ])E CONDEN 
SADOS: 

4 TANQUE DE ALMACENAMIENTO DE 
METANOL 

5 TANQUES DE CORTE DE GLICOL 
RECUPERADO. 

6 TANQUE DE ALMACENANIENTO DE 
GLICOL RECUPERADO 

7 TANQUE DE ALNACENAMIENTO DE 
RESIDUOS 

8 COLUNNA RECTTFICADORA 
9 PRECALENTADOR DE ALIMENTACTON 

10 HERVIDOR DE FONDOS 

CANTIDAD 

2 

1 

1 

1 

2 

1 

1 

1 
1 
1 

CLAVF 

T-1 y T-2 

T-3 

T-4 

T-5 

T-6 y T-7 

T-8 

T-9 

R-1 

C-1 

C-2 
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N O M B R E CANTIDAD CLAVE 

11 CONDENSADOR - SUBENFRIADOR 1 C-3 

12 ENFRIADOR DE FONDOS 1 C-4 

13 BOMBAS DE ALIMENTACION DE- 2 B-1 A/B 
GLICOL AGOTADO. 

14 BOMBAS DE .F.ONDOS 2 B-2 A/B 

15 BOMBAS DE GLICOL AGOTADO SE 2 B-3 A/B 
co 

16 BOMBAS DE CONDENSADOS 2 B-4 A/B 

17 BOMBA DE METANOL 1 B-5 

18 BOMBA DE GLICOL RECUPERADO 1 B-6 

19 BOMBA DE GLICOL 1 B-7 

20 BOMBA DE RESIDUOS 1 B-8 
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1.1 LISTA DE INSTRUJviE!\'TOS 

IDENTIFICACION 

I.CV-101;LIC-101; LT S/N 

LCV-102;LIC-102;LT-S/N 
PI-101 

PI-102 

FICV-101 

PI-103;PI-104;FICV-102 
FCV-101- FCV_'-102; FCV-103 

FICV-103 

PCV-101 

LCV-103 ;LIC-103 

LCV- 104; LIC- 104 

LCV-105;LIC-105 

FICV-104 

PI-105 
P-I-106 

FICV-107 

PI-108 

TCV-102;TIT-102 

TCV-101 ;TIT-101 

TCV-103;TIT-103 

TCV- 104; TIT- 104 

PV-101;PIC-101 

PCV-101 

PCV-102 

PCV-103 

PCV-104 

PSV-101 

PI-109 

PSV-103 

PSV-104 

PSV-105 

PT-101 ;PSV-102 

UBICACION 
1"-P-102 

1 "-P-103 

3"-P-106 

3"-P-107 

3"-P-108 

1 1/2"- P-110 
3"-P-112 

3/4"-P-119 

1"-P-120 

1"-P-121 

1"-P-122 

3/4"-P-123 
3"-P-128 

1"-P-132 
3/4"-P-134 

1/2"-P-135 

1/2"-P-138 

4"-VX-102 

2"-VX-103 

6"- AE-10 1 
1"- AE-102 

3"-V-101 

1/4"-N-102 

1/4"-N-104 

1/4"-N-105 

1/2" N-106 

T-3 

T-4 

T-6 

T-7 

T-8 

R-1 
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C A P I T U L O V I 

BALANCES DE MATERIALES 
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VI. BALANCES DE MATERIALES 

1.0 NOMENCLATURA 

A partir de este momento para evitar confusiones y re­
peticiones tediosas se utilizarán abreviaturas para-­
los diferentes componentes involucrados en el proceso;­
En la siguiente tabla se establecerán los compuestos. 

TABLA No. 3 

C O M P U E S T O 

.Nonoetilen glicol 
Dimetil tereftalato 
Bis glicol tereftalato 
Po limero 
Honómero 
Netanol 
Agua 
Toneladas por año 

A B R E V I A T U R A 

l'-1EG 

DPJT 

BGT 
POL 
NON 
1'1-0H 

Hz O 
TPA 
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2.0 Balance de Materiales para la planta de Producción de­
Poliester. 
Base~ Capacidad 50 000 TPA 

3.0 REACC:J:ONES 

a) Reacción Integral 

n DMT + n MEG --.....::-y n POL + ( 2n- 1 ) MOH 

b) Reaccion de Esterificacion 

n DMT + n MEG ---V n BGT + h MOH 

e•) Reacción de Polimerización, 

n BGT -~ ( n MON ~ MOH + ( n-1 ) MOH 

Pesos moleculares 

COMPUESTO 

DMT 
MEG 
POL 
MOH 
BGT 

PESO MOLECULAR UMA 

194 
tst. 

110o0 
32 
224 
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4.0 ESTEQUIOMETRIA 

1.- EsterifiaaciÓn1 

h( 194)+ n {62) -- b(224) + n(32) 

2.- POLIMERIZACION 

\'\(224) -{~(194,j+ 32] +(ll-1){32) 

Cantidad de Unidades monomericas requeridas para for-­
mar el polímero con un Peso molecular promedio de ----
17000. UMA 

n(l92) + 32 ~11ooo 

~=17000-32 = 88,375 
192 

.·.se requieren 88.375 moles de mononero para formar el­
pol(mero de PM1 17000. UMA 

Por lo que para la esterificación~ 

88,375 (194)+ 88.375 (62}-4-88.375(224) + 88.375(32) 
DMT MEG BGT MOH 

17 144;75 (DMT)+ 5 479.25 (MEG) 19 796 (BGT)+2828(MOH) 
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Y para la polimerización: 

88.375(224)-v[8a.375 (192)+32] + ffi8.375-1)32 
BGT POL MOH 

19 796 (BGT)-vl7000 (POL) + 2796 ~MOH) 

S . O BALANCES 

Por lo tanto para la capacidad de 50 000 TPA de PolÍm~ 
ro se tendran las siguientes relaciones estequiometri­
cas: 

POLIMERIZACION 

19 796 (BGT)x1~0 ggg ~2 796 (MOH)x l~ ggg 

Teniendo como resultado en eP.paso de Polimerización --

1~s siguinetes cantidades (en TPA) 

COMPUESTO (REACTIVO) TPA 

BGT 58223.529 

. COMPUESTO (PRODUCTO)l'PA 

POL 
MOH 

50 000 
8223~;529 
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ESTERIFICACION 

58223.529 58223 529 17.144.75(DMT)x ] 9796 .¡.5479.25 (MEG) X 19796 -V 

teniendo como resultado en el paso de ta· Esterific~ 

ci6n las siguientes cantidades (en TPA) 

COMPUESTO (REACTIVO) TPA COMPUESTO (PRODUCTO) TPA 

DMT 50 425.735 BGT 58 223.529 

MEG MOH 8317.647 

Consideración No.1 

El exceso de MEG utilizado con objeto de asegurar el 100%-­

de conversión,de DMT es comunmente de un 200% del requerido 

estequiometricamente 

la cantidad correspondiente al exceso será 

16, 115. 441 X 2 = 32 230.882 TPA 

y la totalidad de MEG en el proceso corresponde con las si-

guientes cantidades. 

ti 



MEG REACCIONADO 

MEG EXCESO 
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16 115. 441 TPA 

32 230. 882 TPA 

MEG TOTAL EN EL PROCESO 48 346.8~8 TPA 

por lo que la cantidad de MEG teJrica por recuperar 

será de 32 230.882 TPA, esta cantidad se verá disminui 

da por la pérdidas que origina el manejo del compuesto 

durante el proceso. 

Consideración No.2 

Del total de MEG alimentado en exceso, se recuperará -

el 85% en el paso de Esterificación en el que saldrá-­

mezclado con el lOO% del MOH producido durante este pa 

so, el 15% del meg en exceso se recuperara" en el paso­

de Polimerización en el cual también saldrá mezclado-­

con el lOO% del MOH producido en ese paso . 

Por lo tanto.: 

Los vapores manejados en la columna del esterificador­

formarán la siguiente mezcla: 

# 
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MOH de esterificación = 8317.647 TPA 

MEG en exceso =32 230 .882 TPA 

85% ~el MEG en exceso =27 396.250 TPA 

MEZCLA: COMPONENTE 

MOH 

MEG 

Consideración No-~3 

TPA 

8 317.647 

27 396.250 
35 713.897 

La columna del Esterificador realiza la primera parte­

de la separación provecando dos corrientes de salida-­

una que fundamentamente es MOH y otra que fundamenta-­

mente es MEG, las proporcione~de las corrientes de sa­

lida son 95%-5% respectivamente para cada una de ellas 

por lo que la composición de cada una de las corrien­

tes estarádeterminada en la siguiente forma: 

Mezcla Alimentada a la columna del Esterificador 

C O M P O S I C I O N 

MOH 8 317.647 TPA 

MEG 27 396.250 TPA 
A= 35 713,897 
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Destilado (Mezcla MOH 95%, MEG 5%) (11lcorriente) 
8317.642 

D= 35 713·897 -0.05 x 35 713.897= 7257.724 TPA 
0.95 0.05 

Composición la primera corriente 
TPA 

MOH 6894.838 

362,886 
7257.724 

Residuo (Mezcla MOH 5%, MEG 95%) (2a.corriente) 

R= 35,713.897-7257.724=28456.173 TPA 

Composición de la segunda corriente 
TPA 

MOH 1422.809 

MEG 27033.364 
28 456.173 

Ambas corrientes se verán disminuidas debido a que en­

las l!neasde vacío se arrastra una cantidad de é11as. 

Consideración No.4 

La canti~ad de vapores arrastradapor el sistema de v~ 

cío será de un 5% de cada una de las corrientes que se 

manejan: 
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Por lo que en estas corrientes1 se arrasttarán hacia el 

sistema de vacío las siguientes cantidades; 

En la primera corriente del esterificador: 

MOH 

MEG 

6894.838 

362.886 
7257.724 

X 0.05.,344. 742 

X 0.005sl8.144 
x 0 .005-:362.886 

En la segunda ca+riente del esterificador 
TPA TPA 

MOH 1422.809 X 0.005 o: 71.141 

MEG 27033.364 . X 0.005 ... 1351.668 

28456.173 X 0.005 " 1422.809 

Y los vapores manejados en la columna del Polimeriza-­

dor formarán la siguiente mezcla: 

MOH de polimerización= 8223.529 TPA 

MEG en exceso =32230 .882 TPA 

1~/o del MEG en excesO= 4834.632 TPA 

Composicion de c/u de las corrientes de salida de la-­

columna del polimerizador (Ver consideración No.3} 

Mezcla Atimentada a la columna del Plolimerizador: 



Composición 

COMPONENTE 

MOH 

MEG 
A 
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TPA 

8223.529 

4834.632 
13058.161 

Destilado (Mezcla MOH 95% MEG 5%) (1~. corriente) ·--
8223.529 ___ .;0.05 

D= 13058 ,}6f. · ' : X 13 058, 161= 8411.801 
0.9~0.05. 

Composición de la primera corri•l\~e:· 

MOH 

MEG 

TPA 
7991.211 

420.59( 
861!.80(1··· 

Residuo (Mezcla MOH 5% MEG 95".<.) (2a.corriente) 

R= 13058.161 - 8411.801 = 4646.36 TPA 

Composición de la segunda corriente 

MOH 

MEG 

232.318 

4414.042 
4646.360 

# 
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como en el caso del esterificador lfficorrientes se ve--~-­

rán disminuidas por la cantidad que se arrastra de ---=--­
éllas en las lÍneas de vacto. 

(Ver Consideracion No.4) 

Por lo que de estas ·corrientes se arrastr~ hacia el sis­

tema de vacío las sieuientes cantidades. 

En la primera corriente del Polimerizador. 

MOH 

MEG 

y en la 

MOH 

MEG 

7991.211 X 0.05= 399.561 

420.590 X 0.05= 21.029 
420.590 

segunda corriente del polimerizador. 

tpa 
232,318 X 0.05 11.616 

4414.042 x.OOS ~ 220.702 
232.318 

Por lo que la mezcla total que se deberá considerar 

que arrlba a los tanques de almacenamiento de Glicol -­

Agotado será la siguiente: 
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BALANCE DE MEG 

[~ 
ESTERIFICADOR 

1 
EXCES 

15% POLIMERIZADOR 

l 

PERDIDAS 

·a) En el estrificadoD 
1.-En la corriente de MOH 

2 -Arrastre por vacio en­
la corriente del MEG 

b) En el Pa~imerizador 
3.-En las corrientes de MOH 
4.-Arrastre por vacio en la 

corri.ente de MEG 
TOTAL DE PERDIDAS 

P VACIO 
~lOH 

..MEG V AfiO 

MOH VA~ ID 

MEj VA~ ID 

TPA 
362.886 

1351.668 

420.590 
220.702 

2355.846 
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Exceso de t1EC<c 32 230.882 

MEG presente en la mezcla= 32230.882-2355.846= 

29875.036 TPA 

BALANCE DE MOH 

-________ Jc __ 
1

VMAOCHIO 
ESTERIFICACION -· 

1 CEG 
VACIO 

r----.... b VP..t:.' o 
POLIMERIZACION--------~-•MOH 

~~------------~---MEG 
~--.... -.VACIO 

PRODUCCION (SUB-PRODUCTO) 

a) En Esterificador 

b) En Polirnerizador 

TPA 

8317.647 

_822.3.529 
16541.176 
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PERDIDAS 

A) EN ESTERIFICADOR 

l.- CORRIENTE MOH 

2.-ARRASTRE POR VACIO EN 

LA CORRIENTE DE MEG 

B) EN POLIMERIZADOR 

3.-CORRIENTE MOH 

4.-ARRASTRE POR VACIO EN 

LA CORRIENTE DE MEG -

TPA 

6894.838 

71.141 

7991.211 

11.616 

1 4,968.806 

MOH PRESENTE EN LA MEZCLA= 16 541.176-14 698.806=1572.37 
TPA 

Por lo que la composición del Glicol Agotado será. 

MOH 1572.370 

MEG 29875.036 
31447.406 

fl 
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CONSIDERACION NO•S 

~Debido a la higroscopÍa del MEG y~ que. el anhídrido -­
ftálico alimentado al proceso contiene trazas acido -­
tereftalico que al reaccionar con el MEG forman agua,­
se tiene un contenido de agua presente en la~corrien-~ 
tes y se adiciona por higrosocpia otra cantidad. 
Se ha encontrado que la proporción de agua presente-­
en la mezcla de Glicol Agotado es de un S% por lo que-, 
se agregara corno otro componente de la mezcla la can--
tidad correspondiente 

CONSIDERACION NO· 6 

La cantidad de sólidos arrastrados en la corrientes de 
Glicol Agotado se ha encontrado que corresponde a un -
3% de la mezcla de Glicol Agotado por lo que tarnbien -
se añadirá a la composición la cantidad correspondien­
te, aunque esta cantidad no se considerá en la destilE 
ción,se debe de manejar en todos los equipos y formará 
parte de los residuos del proceso. 
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CANT,.DAD DE H2o PRFSEI\'TE 

31 447. 406 X 0.05 = 1572.370 TPA 

CANTIDAD DE SOLIDOS PRESENTE 

31 477. 406 x 0.03 = 943.422 TPA 

Por lo que el Glicol Agotado tendrá la siguiente cornp~ 
sición. 

COMPONENTE TPA 

MOH 1572.370 
l-1EG 29875.036 
H2o 1572.370 
SOl 943.422 

33963.198 
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6 • 0 BALANCE DE NITRO GENO 

1.0 Se considerarán los consumos de nitrógeno a 3 in H2o en­
cada uno de los tanques donde se requiere. 

TANQUE T-3 

V = 3 581 cf 
vaciado= 3.5 Hr 

Q= 3581 1023 cf/Hr 
3.5 

tN2e70°F y 3" H2o = 0.0528 lb/cf 
WN 1023 cf/Hr x 0.0528 lb/cf = 54 lb/Hr 

2 
54 x 3.5 = 189 lb/día 

TANQUES T-6 y T-7 

V = 860 cf 

vaciado = S Hr 
860 Q = S 172 cf/Hr 

WN = 172 x 0.0S28 = 9,0 lb/Hr 
2 = 9.0 x S X 3 = 13,S lb/día 

TANQUE T=8 

V = 2984 cf 
vaciado = 1S Hr 

Q = 
29~~ = 199 cf/Hr 

W = 199 X 0.0S28 = lO.S lb/Hr 
JO.S x 1S = 1S7.S lb/día 
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TOTAL 189 + 135 + 157.5 = 481.5 lb/dia. 

Tiempo de operaciÓn anual = 343 días 
Consumo anual de nitrógeno. 

481.5 x 343 = 165 154.5 lb/año 
Lo que da un total aproximado de J5 TPA 
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C A P I T U L O VII 

CALCULO DE C/U DE LOS EQUIPOS DEL SISTEMA DE PURIFICACION 

DE GLICOL AGOTADO 
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VII CALCULO DE C/U DE LOS EQUIPOS DEL SISTEJv!A DE PC'RIFICA­

CTON DE GLTCOL AGOTADO. 

1.0 GENERAL 

Debido a que el explicar paso a paso la secuencia del­
cálculo de los diferentes equipos a la vez que se van­
realizando los calculas involucrados resultaría confu­
so1no se haran ambas cosas simultaneamente sino que -­
se explicara primero una secuencia clara y resum~da--­

estableciendo tanto la nomenclatura a utilizarse como­
el juego de formulas utilizadas para el desarrollo de­
los cálculos, obteniendo asi una exposición clara de­
la secuencia de calculo por una parte y, por otra el-­
_desarrollo de las operaciones sin hacer una mezcla -­
que generalmente confunde y obstaculiza el entendimie~ 
to general del desenvolvimiento y resolucion de los -­
problemas. 
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f. 1 SECUENCIA DE CALCULO PARA LA COLUi'lNA DE DESTILACION 

1.0 Cálculo del número de platos requeridos para la columna. 
1.1. De los balances de materiales sera obtenida la cantidad.de­

glicol agdado a tratar así como su composición 
1.2 De las bases de diseño será fijada la cantidad de glicol -­

agotado que servirá como alimentación a la columna en cada­
batch. 

1.3 Se calcularán los balances para cada corte representando el 
% peso y % mol de cada una de las corrientes, considerando: 

a) Para los % peso, los valores en peso de c/u-­
de los componentes que forman las mezcla de tal­
forma que: 

% Peso i Mi 
X 100 

Donde Mi representa la cantidad de componente .i presenta en 
la mezcla y i'JT representa la cantidad total de. los componen 

tes en la mezcla; o sea ~Mi = MT 

b) Para los % mol el método de cálculo es similar SQ 

lo que las cantidades consideradas seran expresadas en moles. 

1.4 De las bases de diseño se obtendrán los valores de las com­
posiciones de las principales corrientes de cada corte. 
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1.5 Se calculará la curva de equilibrio para la mezcla a la--­

presión de operación preestablecida en las bases de diseño. 
Para realizar con facilidad y claridad este cálculo se hará 
una tabla con la siguiente informanción y cálculos. 

la. colunma T (F0 /°C ) 

2a. columna P0 MOH ( compoLente na u ) 

3a. eolumna X MOH ( fracción mol ) 

4a. columna Pa = P0 MOH X HOH 
Sa. columna P0 H2o ( componente tlb" ) 

6a. columna X H2o ( fracción mol ) 

7a. columna o 
pb = p H O X H O 

2 2 
Ba. columna pl Pa + pb 
9a. columna Pz Po MEG 

lOa. columna PT - Pz 
11 a. columna P¡ - Pz 
12a. columna X= ( PT-Pz) + ( pl - Pz) 
13a. columna y= P¡ X/Pt 
14. columna de= P1/P2 

1.6 Se calculará el valor de o(. promedio ( ~) de las siguientes -

formas 

a) eX " (Promedio geométrico) 

b) o{= 

;:::;1'1 • 
e;:_ i ()(. 1 

t7 
(Promedio arítmetico ) 

y se seleccionará el valor menor de ambos. 
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1.7 Se calculará el valor del reflujo mínimo por los tres méto­

dos siguientes y se seleccionara el valor mayor de los tres 

l. 7.1 R min = __ 1 __ [ :,tFID 
;,¿ - 1 

:11-

l. 7. 2 R min X,.o - .J,· 
.J;* - x;~ 

Donde Yi~y Xi~son los valores al equilibrio tomados de la-
grafica. 

l. 7 .a R min 

Don-de el segmento CiB es leÍdo de la gráfica de equilibri~ 

1.8 Cálculo del reflujo de operación. 
Con el valor del reflujo mínimo selecqionado se calculará -
el reflujo de operación siendo éste tantas veces mayor como 

se indique en las bases de diseño de tal forma que : 

R op = N. Rmin 

donde N es el número de veces que se tomara el reflujo mí-­

nimo. 

1.9 Cálculo de la ecuación de equilibrio. 

vn = D ( 1+ R } ( lb mal/Hr ) 
Ln = DR (lb mol/ Hr ) 

El asteriscoindica valores 
al equilibrio) 

(EC.No.1) 
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1.10 Cálculo de la ecuación de la línea de rectificación. 

Y n + 1 = 1 + Rop 
Rop 1 + 1X: R 

( EC No. 2 ) Xn + 1 Yn + 1 -
Rop 

1 + Rop 

1.11 Cálculo de la ecuación de la línea de agotamiento 

A= Lm - Ln 
Lm = A+ Ln 

( lb mol/Hr ) 
(lb mol 1Hr ) 

Para flujo equimolecular Vm = Vn 

Y m+ 1 

Xm + 1 

Lm Xm + 1 
V m 

~ 
Ym ±1 + Vm X B 

___l,m_ 

V m 

_B_ XB 
V m 

1.12 Cálculo del número de platos teórico. 

1.12.1 Cálculo analítico del número de platos 

(Ec. No.3 ) 

Con los valores de XiA; X 10 y X1w se aplicarán las -
ecuaciones 1,2,3 calculando así el número de platos 
teóricos 

1.12.2 Cálculo gráfico del número de platos. 
Con los valores de x1A' XlD y x1w; el valor del reflujo 
y la grafica de equilibrio se calculará el número de 
platos gráfico. 
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1.13 Calculo del número de platos ~Real. 

Con el valor mas grande de número de platos arrojado por -­
cualquiera de los metodos anteriores se calculará el número 
de platos real al aplicarse el valor de eficiencia conside­
rado en en los pasos de diseño. 

Np TEORICO 
EFICIENCIA 

1.14 Caiculo del plato de alimentación. 

El plato de alimentación esta ubicado de tal forma que es el 

único sitio de la columna donde se cumple que x1A= Xn = Xm 
por lo que solo habrá que identifica~ el lugar donde termina 

la zona de agotamiento y comienza la de rectificación; en -­
caso que esto no se logre en un plato exactamente se inter-­
polará entre los platos adyacentes. 
Para localizar el sitio real de alimentación tan solo se --­
aplicara el valor de eficiencia. 

1.15 Chequeo de ecuaciones de rectificación y agotamiento . Se-­
asignará el valor de x1A a las ecuaciones de rectificación-­
y agotamiento calculando el valor de Y correspondientes con-. 
cada una de ellas solo si Yn = Ym las ecuaciones serán co--­
rrectas. ó sea. 

P (x,y ) n P (x., Y ) n 
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2.0 Cálculo del diámetro de la columna 

2.1 Cálculo de las temperaturas del 

A) DONO ' PT y ¿ poi = 1 

B) Plato de Alimentación y Fondo 

1 

Admitiendo diferencias de ± 0.006 

2.2. Evaluación de la densidad del lÍquido y del vapor, para la­
zona que se vaya a calcular , 

2.3 

Nota: A partir de este punto se repetiran los mismos pasos­
para la zona de rectificación y para la de agotamiento. 

Calculo 

Donde: 

de la carga de vapor ( Vload ) 

1/2 
V load = CFS (~V-) 

€.t.-C:v 
CFS es el flujo de vapor ( cf/sec) 

Vn 
CFS = ev 3600 

Vn es la cantidad de vapor en la zona 
Vn = Vn mol x fl1 
Vn mol es el número de moles de vapor en la zona 
Pi es el peso molecular promedio de la zona. 
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2.4 Cálculo del. FACTOR de CAPACIDAD del VAPOR (CAF ) 

CAF = CAFo SF 

Donde' CAFo es el factor de capacidad del vapor a carga--­
liquida cero. 

SF es el factor del sistema cuyo ~alor depende de-­
la tendencia del liquido a forman espuma. 

CAFo se calcula según la fórmula siguiente para va-­
lores de ev "o .17 lb/cf. 

1/6 
CAFo = Ts 0 · 65 ___gy_ 

12 

Ts es el espaciamiento entre platos en pulgadas--

2.5 Cálculo del área seccional mínima de la columna (ATM ) 

2.1.1 V load ATM = - 0.78 CAF FF ( método aproximado ) 

Donde FF es el factor de inundamiento. 

2.5.2 ATM = AAM + 2 ADM ( utilizando la cantidad de lÍquido ba-­
jante. 

Donde: AAM es -el área activa mínima. 
FPL 

•'AM _ Y load + GPN 13000 
" - CAE x FF 
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V load es la carga de vapor. 

G~ 

GPM 

es la carga de lÍquido 

Ln x 7.48 
60 e 

Ln es el número de moles de lÍquido multiplicado por­
el PM promedio en cada zona 

FPL es la longitud de paso del FluJo en~ulgadas 
FPL = 9 DT/ Np 
DT es el diámetro de la torre en pies 
Np es el número de bajantes por plato 
CAF es el factor de capacidad del vapor 
FF es el factor de inundarniento. 

ADM es el área mínima de la bajante; para calcular-la 
se utilizan 2 métodos. 

Primer método 

GPM 
VD dsg FF 

GPM es la carga de líquido 
VD dsg es la velocidad del liquido de la bajante (GPM/ 
sf) y se calcula portes métodos seleccionando el menor 



a) VDd = 250 SF sg 

100 

b) VDfsg = 41 ( eL- ev ) l/2 SF 

e) VDdsg = 7.5 TS 112 (eL- ev) 112/ SF 

TS es el espaciamiento de platos 

SF es el factor del sistema. 

Segundo método 

ADM = 11% AAM 

de los dos métodos se utiliza: 

a) El segundo si es menor que el primero 
b) El dobl• del primero se este valor es 

menor que el calculado por el segundo­
método. 

2.6 Cálculo del diPilletro de la columna en la zona. 

1/2 
DT = ( ~DMT ) 

V 



1.2 Cálculo de la columna rectificadora (R-1) 

BALANCE DE MATERIALES 

Cantidad de Glicol Agotado a tratar: 33 963.198 TPA 

Composición Glicol Agotado 

MEG 29 875.036 TPA 

MOH 1 572.370 TPA 

HzO 1 572.370 TPA 

SOl. 943.422 TPA 

Como se ha explicado anteriormente los sólidos insolu­

bles·no intervienen en la destilaciÓn propiamente por­

lo que serán considerados en los cálculos unicamente--
, , , 

como un arrastre que influira en los calculas termicos . 

en los calcules de volumen de equipos y en los cálcu--

los de las bombas; las propiedades de estos materiales 

serán estimadas con fundamento en las experiencias de­

cálculo obtenidas del diseños de equipos afines. 

# 
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Base de cálculo 343 días/año. 

Factor de Conversión 

1 .JQ!_Lx 1 AÑO x 2200 lb = 6.414 lb/dí 
ANO 343 días TON a. 

Alimentación de la Columna Rectificadora: 

COMPONENTE TPA lb/día. 

MEG 2 9875,036 X 6.414 191618 5 

MOH i572.370 X 6.414 10085. 2 

H2o 1572.370 X 6.414 10085 2 

SOl 943.42Z X 6.4l!t 6051 1 
TOTAL 33 963 .198 217840 o 

PESOS MOLECULARES 1 

COMPUESTO PM lb/¡ b mol 

MEG 

MOR 

H2o 

62.0 

32.0 

18.0 
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Alimentación de la columna rectificadora (sin conside­

rar los sÓlidos insolubles) 

COMPONENTE 

MEG 

MOH 

lb/dia 

191618.5 

10085.2 

10085.2 

211788.9 

%(PESO) 

90.476 

4.762 

4.762 

100.000 

. Y considerando la mezcla MOH- H2o 

COHPONENTE lb/dia % PESO 

MEG 191.618.5 90.476 

MOH-H2o _10,170.4 9.524 

TOTALES 211 788.9 100.000 

lb mol/dia % MOL 

3090.621 

315.163 

560.289 

3966.073 

lb ~10L/dia 

3090.621 

875.452 

3966.073 

77.927 

7.946 

14.127 

100.000 

%MOL 

77.927 

22.073 

. 100.000 

NOTA: Composición de la mezcla MOH-H2o 
lb/dia %PESO l.b MOL/dia %MOL 

MOH 10085.2 50 315. 163 36.0 

Hi) 10085.2 50 560.289 64.0 

TOTALES 20170.4 100 875.452 100.0 

11 
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Para un tiempo del Batch de 3.5. hr para el primer pa­

so de la purificación (primer corte:separación de la--

mezcla MOH-H2o del Glicol Agotado). 

Flujo de Alimentación de la columna rectificadora para 

el. primer paso de la purificación. 

Para &=3.5Hr 

Alimentación a la columna 

COMPONENTE 1 . .._ lb/Hr lb mol/Hr 

MOH 2881.486 90.046 

R2o 2881.486 160.083 

MEG 54748.143 883.035 

TOTALES 60511.115 1133.164 

conservandose invariables los % peso y mol 

Considerando la mezcla MOH-H2o 

COMPONENTE 

jl.lQH-HzO 

MEG 

TOTALES 

lb/Hr 

576.2.972 

54748.143 
60511.115 

lb mollHr 

250.129 

883.035 
1133.164 

fl 
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Para: 

D= 

x1w = 0.0032 
X¡li = 0,995 

250.129 
1133.164 -0.0032 X 1133.164 
0.995 -0.0032 

D= 248.541 lb.mol/Hr 

248.541 

Peso m~lecular promedio de la mezcla MOH-H2o 

• 

PM MOH+H2o = 32x0.36+18x0.64=23.04 lb¡ lb mol 

Composición del destilado 

MOH-H2D= 248~'541 x 0.995 = 247.298 lb mol/Hr 

MEG = 248.541 -247 .298= 1.243 lb mol/Hr 
248.541 

TOTAL 

Cantidad de mezcla MOH-H2o presente en el destilado-

MOH = 247.298 x 0.36 = 89.027 lb mol1Hr 

H o= 247.298 x 0.64 = 158.271 lb mol/Hr 
2 
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Composición del destilado 

COMPONENTE 1b.mol/Hr 'lomol 1b/Hr %PESO 

MOH 89.027 35.82 2848.873 49.333 

H2o 158.271 63.68 2848.873 49.333 

MEG l. 243 0.50 77.066 1.334 
----

TOTAL 248.541 100.00 5774.812 100;000 

RESIDUO 

COMPONENTES A D A-D= R 

lbmol/Hr lb mol/hr lb moÍ/Hr 

MOH 90.046 89.027 1.019 

H2o 160.083 158.271 1.812 

MEG 8/33.035 1.243 881.792 
1133.164 248.541 884.623 

COMPOSICION DEL RESIDUO 

COMPONENTE 

lb mol/Hr %mol lb/Hr %Peso 

MOH 1.019 0.115 32.613 0.06 
1-1-z.O 1 .SIZ o. Zo5 ..3Z-~13 O·Ob 
Me~ 881. 79~ 99.680 54671.077 99.88 

884.623 100.000 54736.303 100.00 
TOTALES 

/! 
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CALCULO DEL REFLUJO MINIMO. 

PM DESTILADO 

COMPONENTE 

HOH 
H2o 
l'IEG 

ler Método. 

R min = 

PM X 

32 X 0.3582 
18 X 0.6368 
62 X 0,0050 

PM 

0.995 -
0.2207 

2°, Método (GRAFICO) 

11.4624 
11.4624 
0.3100 

23.2348 

0.005 ) 
0.7793 

De la gráfica de equilibrio. 

R min = 

Yi = 0.9860 

Xi = 0.2207 

0.995--0.986 
0.686- 0.2207 

3er.Método (GRAFICO) 

o.Oll8 

De la gráfica de equilibrio. 

O:B 0.984 

R l''!in- 0.995 - 0.984_ o.o ur. 
0.98 .. 

lb/lb MOL 

0.0191 

• 
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· ·. Se toma el valor mayor de los tres, 

R min = 0.0191 

Cálculo del reflujo de operación. 

Rop = 1.5 X ~0191 = 0.0287 



OF T°C P0 MOH %MOH Pa F" H2o % a2o Pb Pt=EPa+Pb P~G=P2 PT-P2 Pl-P2 

78 25.5 2.38 0.36 0.8568 0.4729 0.64 0.3026 1.1594 0.002 1.158 1.1574 
86 30 3 00 1.08 0.6153 o 394 1.474 o. 0028 1. 157 1.471 
104 40 5.00 1.8 1.0689 0.684 2.484 o. 0068 1.153 2.477 
122 50 7.8 2.808 l. 788 1.144 3.952 0.014 1.146 3.938 

140 60 11.8 4.248 2.887 1.848 6.096 0.0275 1.133 6.069 
158 70 17.3 6.228 4.518 2.892 9.120 o. 0525 l. 108 9 068 

176 80 25 9.000 6.869 4.396 13.396 0.097 l. 063 13.299 

194 90 35 12.000 10.168 6.508 18.508 o .173 0.987 18.335 

212 lOO 49 17.64 14.696 9.405 27.045 0.3 0.86 26.745 

230 110 66 23.76 20.78 13.299 37.059 0.49 0.65 36.569 

248 120 88 31.68 28.816 18.442 so .122 0.8 0.36 49.322 
-' 

36.923 o.64 2:L63 63.23 1.16 0.00 62.07 262.4128 110 0.36 39.6 o 
1.0 

P DOMO = 40 Mt·1HG ABS, 
P FONDO• 80 MMnG ABS, 
P p.~e~. = 60 MMHG (l. 16 PSIA) 



X = PT - P2 / Pl p 
Y-Pf'X Ql= 11p 

Pl -P2 2 

l. 000 1. 000 579.7 

o. 787 o. 999 526.4 

o. 466 o. 997 365.3 

0.291 o. 991 282.3 

0.187 0.981 221.7 

0.122 0.960 173.7 ·~ 

o 
0,080 0.923 138.1 

0.054 0.859 107 .o ' 
0.032 0.750 90.2 

0.018 0,'585 75.6 

0.007 0.315 62.7 

o 0.0 54.5 





1 
~=(579.7 x 54.5) lz 

112 

177.7 

Cálculo de la ecuación de equilibrio 
1 ~ )< 

y = 1 +l~- 1) )<. 

Y~= 177.7 X --------------------------------------1 
1+176~7 X 

Ca!culo de la ecuaciÓn de la línea de rectificación 

Vn = D(l+R) 

Vn = 248.541 X 1.0287 

Vn = 255.674 lb MOL/Hr 

Ln = DR 

Ln-= 248.541 X 0.0287 

Ln = 7.133 lb mol/Hr 

Yn+l 1+~ X{n+1)t-1!: 

Yn+l = 0.0279 X(n+l)+ 0.9672 

Yn+l - 0.9672 ------------·-------·----------2 
Xn+1 - 0.0279 

Cálculo de la ecuación de la línea de agotamento 

A=Lm-Ln 

Lm= A+Ln 

L~ 1133.164+7.133 

Lm= 1140.297 lb mol /hr 

Vm• vn:255.674 lb mol/Hr 
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B 
Yfu+l) ~ X(m +1) - X B 

Vm Vm 

lfm+l)= 1140.297 Xlm + ll- 884.623 (0.0032) 
255.674 255.674 

)(m + 1) = 4. 46 lXm+ 1) - O, O 111 

){m + 1) + O • O 111 
X(m+ 1) = 4.46 -. ------------------------------3 

ahora bien como 

X lA= 0.2207 

x le= o.99S 

X lw = 0.0032 

cálculo-del;N0~~de platos t~oricos (método analÍtico) 

PUTO X y 

HERVIDOR 0.0032 E.c:. 1 
0.3632 

~ 1 0.0839 ~ 0.9421 

2 ~ 0.9797 0.2137 

~ 3 04480~ 0.9931 
·~ 

4 0.9283 ec.l 0.9996 

S ~ 1.1613 
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Para Y= 0.995 se tiene la siguiente relación 

PLATO 

4 

5 

DIF 

y 

0.9931 

0.9996 

; 

0.)0065 

")(. .... 0.995 - 0.9931 0."0019 

Interpolando 1 i------ 0.0065 

.A------- D.0019 .A = 0.2923 

A = 0.2923 

No. de platoS teÓricos 4 +-A = 4.2923 

No. de platos reales 

Si ~ = 40 % (valor recomendado experimentalmente para-­

este tipo de sistemas) 

4.2923 
0.40 

..:: lO. 73 -==:::$> 11 
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Cálculo del plato de alimentación. 

Para Xla = 0.2207 

PLATO 

2 

3 

·, DIF= 0.2343 

X 

0.2137 

0.4480 

)(.: 0.2207 - 0.2137 0.007 
1 -- 0.2343 

..A= >( -- 0.007 

.A= 0.03 

..A= 0.03 

Plato de alimentación = 2tA = 2.03 

Plato de Real de Alimentación 

p = ( NP:L -:"PTA )NPR = 4.2923- 203 X 11=5.797...P6 
ra NPT 

4.2923 
(contados del domo hacia el fondo) 

Puntos de intersección en las línes de rectificación y --

agotamiento. 

Ec. de rectificación. 

Y= 0.0279 X+ 0.9672 

Para X = X1A = 0.2207 
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~Y= 0.0279 (D.2207) + 0.9672 0.973 

:.Intersección en PR: ( 0.2207, Q,973) 

EC DE AGOTAMIENTO 

Y= 4.46 X- 0.0111 

Para X= XlA = 0.2207 

y= 4.46 ( 0.2207 ) - 0.0111 = 0.973 

:.Intersección en P A ( O. 2207 , O. 973) 

como P R = P A "=V OK 

C~lculo de las temperatuas del domo y del fondo de la-­

columna y de la temperatura de alimentación. 

Presión de Operación de la columna 

Domo = 40 Torr (abs) 

Parte media 

Fondo 

60 Torr (abs) 

80 Torr (abs) 

O. 773 Psia 

1.16 Psia 

1.547 Psia 
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(considerando una~p total enb columna,de 40 Torr) 

TEMPERATURA DEL DOMO Pr.= 0.773 Psia T=41.5°C (106.7°F) 

2.Y..L= 0.9970 

1.165 o .6368 

5.3 0.3582 

0.007 0.0050 

Diferencias aceptables. 

(0.773x0.6368)~1.165= 0.4225 

(0.773x 0.3582)~5.3=0.0522 

(0.773x 0.005) -:-o.007= 0.5223 

o. 994 !: y ~ l. 006 

0.994 ~X~ 1.006 

O sea y = 1 ± 0.006 

o sea ~ = 1 ± 0.006 

Para 1-Y;.= 0.9970 

Dif= 1-0.9970 '"'1"0,003 =VO K 

Temperatura delplato de alimentaciÓn PT= 1.16 Psia T=56.5°C(133.7°F) 

COMPONEJ\'TE 

2.<\-639 0.14127 

10.1 0.07946 

o.0215 0.77927 

o 
Y= p x/PT 

0.2986 

0.6917 

0.0144 
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ZYi = 1.0047 

DIF l. 0047-l:.O. 0047 =-V OK 

Temper~tura del fondo PT= 1.547 PSIA T=131.1°C (268°F) 

COMPONENTE 

H2o 

NOH 

MEG 

2Yi = 0.998l~ 

40.5 

"118 

1.26 

Xw 

0.00115 

0.00205 

0.9968 

Dif = 1- 0.9984 = 0.0016~0K 

TEMPERATURA DEL DOMO 

TEMPERATURA DEL PLATO 

TEMPERATURA DEL FONDO 

0.0301 

D.1564 

0.8119 
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Cálculo del diámetro de la columna para el corte de MEG-

(MOH-H
2
o ) . Diámetro de la columna de la sección de rec 

tificación. 

Cálculo de la densidad del lÍquido. 

COMPONENTE 

H O 
2 

MOH 

MEG 

ei 1 

0.9917 

0.7730 

1.097 

0.49333 

0.49333 

0.01334 

ze..J.L= 0.8854 g/ml 

. o .4889 

o .3811 

0.0154 

eM= 0.8854 X 62.43=55.276 lb1cf 

Cálculo de la densidad del vapor. 

PH •i= 23.2348 lb /lb mol 
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Cálculo de la carga de vapor (Vload) 

ev .Vz _{Q. oo3 2___ l/z <E1 .,__.....,e,--v-J = < 55.276.--0.003) 0.0074 

Vn = 255.674 lbH~ol X 23.2348 lb ~~l = 5940.534 

Vn 
CFS = ev 3600 

5940; 534 
0.003 X 3600 550j05 

Vload = CFS ev 
< ~1- Qv fVz= 550.05 X 0.0074 = 4.07 

Vload = 4.07 

Factor de capacidad del vapor (CAF) 

CAF0 = TsJl.65 
<;, J./6 
12 "":. 

CAF= CAF0 x F.S 

Factor del sistema (F.S) = 0.73 

GAFo= 24eP.65 x O.OOi2~116 = 0.2497 
CAF = 0.2497 x 0.73 = 0.1823 

Calculo del area activa rninirna de la columna 

ATM = Vloacl ___ _ 
0.78 CAFx FF 
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Factor de Inundamiento (FF) = 0.77 
4 · 07 

= 37.17 
ATM = 0.78 x 0.Ú~23 x 0.77 

Diámetro de la columna de la zona de rectifiaación. 

DT = 

DT = 

( ~ ATM)
1h 

lT 
4 1/z 

(-X 37.17) = 6.8796 ft 
1T 

Por medio del Reflujo 

Lm = 7.133 1 b mol/Hr~23.2348 lb/lb mol= 165.73 lb/Hr 

GPM = _ __...16~5~."""7""'3 _ _,l,.,b'-'-/~Hr,___ = O. 37 4 GPH 
60 MIN x 55.276-lQ_ x0.13368 cf 

Hr cf G~ 

Longitud de Paso _odel f}.ujo (fP!l:.) 

FPL 9 DT 
NP 

NP 1 

FPL _9x7 =63 

1 
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Area activa mínima (AAH) 
FPL 

AAM = Vload + GP\'1_~13000 ) 
CAF X FF 

63 
4.07 + 0.374 (~ ) 

0,1823 X O 77 

CALCULO DE LA VELOCIDAD DE BAJADA ( VDdsg ) 

Nota calculada por los tres metodos y utilizando la menor. 

(1) VDdsg = 250 FS 
(2) VDdsg = 

1/r. 
41 (el.-ev ) Fs 

(3) VDdsg = 7.5 (TS ) 112 (e -e )112 Fs 1 V 

(1) VDdsg = 250 X 0. 73 = --- ----182.5 

(2) .VDdsg = 41 X (55.276-0.003 
1/z. 
) X 0.73 = 222.5 

(3) VDdsg = 7.5 (24)1/2 ( 55,276-0.003 ) 1/ 2 
X 0.73 

VD dsg = 182.5 

Calculo del atea de la bajante (ADN) 

(1) ADN =- QPJ:L -
VDJsg FF 
_0.374 ·-- o 3 

ADN = 182.5 X 0,77 = #
00 

(2) ADN = 11 % AIIM 

ADM = 0.11 X 29.01 = 3.191 

29.01 

199.4 
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De los métodos anteriores se utiliza: 

a) El segundo si es menor que el primero ó 

b) El doble dfil primero si el valor de éste es menor que 

el del cálculado por el segundo método 

ADN 2x 0.003 0.006 

Cálculo del área de la columna (AMT) 

1\MT = MT + 2 AAM 

AMT = 29.01 + 2x 0.006 =29.022 sf. 

·Diámetro mínimo de la columna (DT) 

DT = 

DT:::: 

yz. 
( 4 DHT ) 

1T 1( 
<!t_.x__29 .022) z. 

TT 

DT = 6.079 ft 

Por lo que se utilizará DT= 7'-0" en la zona de. rectifi--

cación • 
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Cálculo del dia~ro de la columna en la zona de agota-

miento. 

PESO l'10LECULAR DEL VAPOR EN EL FONDO 

Con X = 0.0032 Y-i<= 0.3632 

PM V= 0.3632 (23.04) + 0.8368 (62) 

PMW = 47,8497 lb/lb mol 

Temperatura del fondo = 268°F 

·calculo de la densidad del liquido (e1 ) y del vapor 

(ev) en el fondo de la columna. 

el@ 268°F 

COMPONENTE 

H2o 

MOH 

MEG 

0.950 

0.673 

1.034 

0.0006 

0.0006 

0.9988 

0.0006 

0.0004 

1.0328 
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1.0338 g/ml 

1.0338 g/ml =64.54 lb/cf 

~ = 64.54 lb/cf 

ev = PH X 492 X P 
359 T0 R 760 

47.8497 x 492 x~= 
359 728 760 

Sv= 0.0095 lb/cf 

( ev 
e -e 1 V 

Yz ( w. oo.s5.2 )Vz. 
) =\64.54-0.0095 : 0 · 02 ~ 

lb Lb 
Vm = 255. 674 lbH~ol x 47.8497 /ib mol=l2 234 /Hr 

Vm 12234 cf 
CFS- evx3600 = 0.0095 x 3600= 357 ·72 seg 

Cálculo de la carga de vapor 

V load= CFS (gv_e )Vt= 357.72 x 0.0121 
1 V 

V load = 4.328 cf/seg 

Cálculo del factor de capacidad del vapor (CAF) 



CAFo ( Ts.J.).65 ) 

126 

Cv,J./6 
12 

24 Ü ,65 X _Q_,_Q09~6 
12 

CAFo = 0.3026 
CAF = CAFo x FS 

) 

CAFo 0.3026 

Para un factor del sistema (FS) 0.73 
CAF = 0.3026 x 0.73 
CAF = 0,2209 

Para un factor de inundarniento (FF) de 0.77 (para columnas 
que trabajan a vacio ) 

Calculo del area minirna de la columna. 

Vload 
ATN = 6. 78- CAF x-IT 

ATN = 32.622 sf 
1/2 

DT = ( ~ BTM ) 

4.328 
0,78 X Ü.22Q§:X 0,77 

( !!..._ 32.622 ) L 2 
Tí 

DT = 6.445 ft ( 6' ,_. 5 3/8" ) -:V1'ft 

7' 0" 

32.622 
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Por medio del Reflujo. 

C~lculo del peso molecular promedio del líquido. 

PM = 62 (0.9968 ) + 23.04 (0.0032) = 61.875 lb· /lbmol 
L 

Lm= 1140.297 1b~ol x 61.875 lb/lb mol=70,556.0 lb/Hr 

GPM 
70,5561) lb¡Hr 

60 .min.... X 0.13368 cf x 64.54 1b=l36.297 GPH 
a 

Si DT = 7' .0" (84") 

C~lculo de la longitud de paso delflujo. 

FPL = 9 DT 9x7 63 ft 
NP -1-

(Para NP = 1) 

Cálculo del área activa mínima 

AM-i= 
~ 

Vload + GPM x 13000 
CAFx FF 

AAM = 29.328 sf 

63 
4.328+136 .297 X TIMO 

0.2209 X 0.77 

Cálculo de la velocidad de bajada (VD dsg) 

(Calculada por tres métodos y seleccionada la menor) 
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Va dsg = 250 x Fs = 250x0.73 = -------------182.5 

Vo dsg = 41(e1-evf}s = 41 (64.54-0.0095fLx0.73=240.0 

Vo dsg = 7.5 xTs~z. x (e1-evf'Fs=7 .5 (24jk(64.54-0.00955zo. 73=215.0 

Vo dsg ·= 182.5 

Cálculo del área de la bajante (ADN) 

GPM 136.297 
ADN = V,Pdsg x FF= 182. 5x O. 77 0.97 sf 

ADM = 11% AArn = O.llx29.328 3.226 sf 

3.226? 0.97 ADN = 2x0.97 l. 94 sf 

ADM=1.94 sf 

Cálculo del área mínima de la columna (ATM) 

ATM= ~M+ 2ADM = 29.328+1.94 

ATM = 31.268 

lfo.. 
DT= ( A~ 4 ) = ( 

DT = 6.31 ft (6'- 3 

DT = 7'-0
11 

V'z. 
31. w8x4 ) 

3/4" ):=y 7
1 
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1 ' ti 

Por lo que la columna tendra un diarnetro regular de 7 -0 ---

en toda su longitud. 

Para el segundo paso de la purificación (segundo corte)----­

separacióndel MEG de productosde degradación pesados, y---­

sÓlidos insolubles). 

Por desconocer tanto la naturaleza exacta de los sub-pro- --

duetos que contaminan y colorean al NEG 1como su propor-----­

ción en la mezcla y sus propiedad·es ,así como porque en - --­

este paso de la purificación del MEG serán elimiüados -----­

los sólidos insolubles que han sido arrastrados durante- --­

todo el proceso-, no se calculará la cantidad de platos------. 
que requiere la columna rectificadora para este paso,ademas: 

se sabe ·, por experiencia que la cantidad de platos-- --

requeridos por la columna para el primer corte (separa-~----

ción de la mezcla HOH-H2o), es suficiente para que la pu• __ _ 

reza del l--!EG recuperado cumpla con los requisitos de es-=----­

pecificación necesarios para realimentar\oal proceso de-- --­

producción de Poliester. 

CONPONENTE 

MOH 

BALANCE DE MATERIALES 

W(PRIHER CORTE) lb /Hr 8(PRIHER CORTE)H'r H(SENGUNDOC.) 

32.613 

32.613 

54671.077 

3.5. 

3.5 

3.5 

114.146 

114.146 

191348.770 
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Cantidades a tratar en el segundo corte,( excluyen a los 

sÓlidos insolubles)en un día. 

CCHPONENTE CANT;DAD %PESO % MOL 

?OOH 114.146 0.06 0.120 

H2o 114.146 0.06 0.200 

NEG 191348.770 99.88 99.680 

TOTALES 191577.062 100.00 100.000 

Condiciones de operaciÓn de la columna en este corte---

Presión de operación en el domo: 80 Torr (abs) (1.547 PSIA) 

Presión de operación en la parte media 100Torr(ABS) (1.934PSIA) 

Presion de operación en el fondo 120 Torr(ABS) (2.320 PSIA) 

Cálculo de las temperaturas del domo, fondo y alimentación--

Yernperatura de Alimentación. 

HEG 

!•:OH 

1'1EG 

1.65 

138 

47.68 

0.9968 1.645 1.7 

0.0012 0.165 141 

0.0020 0.095 49.2 
1."905 

1.694 

0.169 

0.105 ·--r:-9-ss--
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mTERPOLANDO l. 9(!§ +_L.202_ l. 9365 'Jos l. 934 
2 

TEMPERATURA DEL DOMO 

COMPONENTE P0@136°C(PSIA) Yo= X o 

Jv!EG 1.55 0.9968 

Jv!OH 135 0.0012 

H2o 46.75 0.0020 

1-0.9945 = 0.0055¿ 0.006=YOK 

Taomo 

TEMPERATURA DEL FONDO. 

COJv!PONENTE 

MEG 

Jv!OH 

H2o 

X 

0.9968 

0.0012 

0.0020 

2.030 

160.00 

56.24 

X=TJrY /Po :er l. 54 7 PS lA 

1.547x0.9968~~5=0.9949 

l. 547x0. 0012 .;..135=0. 0000 

1.547x0.002~46.75= 0001 
0.9945 

. o J 

Y= p ><t PT 

2.03x0.09968f232=0.8722 

l60x0.0012+2.32= 0.828 

56.24x0.0020~.32=0.0483 

~Y¡= ¡.0033 
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1.0033 - 1 = 0.003 <.0.006 OK 

Temp fondo = 142.5°C = 288.5 of 

TEHP: DOHO: 277°F 

TEMP PLATO' 280°F 

TEMP· FONDC·' 289°F 

Cálculo de\Peso molecular del vapor 

PHv = 62 ( 0.9968 ) + 32 ( 0.0012 ) + 18 ( 0.002 ) 61.876 

Cálculo de la densidad del vapor ( ev) 

PMv = 61.876 

ev = 3~~--... i~~ x P/160 - _§1.~~~-x 7j~~8 x76g~ 
ev = 0.0121 lb/cf 

Calculo de la densidad del liquido ( eL) 
·'·~--:~ 

COMPONENTE ei ~ 136°c X {PESO) e Li X 

H2o 0.9305 0.0006 0.0006 

NOH 0.665 0.0006 0.0004 
HEG 1 027 0.9988 1.0258 

~ eiX = 1.0268 g/ml x 62.43 64. 1031 lb-'cf 

e1 = 64.1031 lb/cf 

Cálculo de la carga de vapor ( Vload ) 
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Cálculo del factor de capacidad del vapor (CAF) 

CAF = ¡.,., 0. 65 
o 1 ~ 

Como FS = O • 7 3 

CAF = CAFo x FS 

CAF = 0.23 

0.65 
= 24 

0.3115 X O, 73 

Y6 
( 0.0121 ) 0.3115 

12 

Para tratar las 191577.062 lb correspondientes al Gli­

col Agotado seco se utilizará un tiempo de 15 Hr. 

Nota. Se considerará que el 85% de la alimentación -­
será el destilado y el 15% restante formará el­
residuo para este corte. Esto se debe a que -­
con los valores -ante;ri9¡-e!'!_ se ha encontrado en 

la practica que el MEG no es contaminado con-­
las impurezas mencionadas. Además se ha encon-­

trado practicamente también,que debe ser utili­
zad~ una relación de re;Uujo de operación de 0.5 

(I/D •0.5 )para asegurar la purificación completa-­

del hEG. 

D= 0.85 (191577.062)=162840.5027 lb 
W= 0.15 (191577.062)= 28736.5593 lb 
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Para 8 15 'Hr 

12711 .804 
10856.033 
1915.771 

1 

A 

D 

¡q 

1b/Hr 
1b/Hr 
1b/Hr 

Calculo de la cantidad de vapor en el domo (Vn) 

Vn = D (1+R)= 10856.033 ~ 1.5= 16284.050 1b/Hr 

Vn= 16284.050 1b/Hr 

C~lculo de la cantidad de liquido en el domo (Ln) 

Ln = Vn- D: 16284.050 -10856.033 =5428.017 

Ln= 5428.017 lb1Hr 

Cálculo de la carga de vapor (Vload) 

____:z_n __ 
CFS = 3600 ev 

Vload = CFS ( ev e -e 1 V 

Si FF = 0.77 

16284.05 = 373.83 
3600xO.Ol21 

1{¡ 
) 373~83 ( 0.0137) =5.121 

Calculo del área mínima de la columna 

~ Vload · ·5.121 _ 37 7 
ATH-0.78 CAF xFF (0.78)(0.23)(0.77)- .O 2 sf 
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Vz Vz 
DT =( 4 DTM )_(4 x37.072)= 

rr - rr 6.870 ft 

DT = 6.87 ft•A ( 6'- 10 7; 16") ~7ft. 

Por lo que el diámetro de la columna en el domo será 

DT = 7'-0" 

Calculo del diámetro de la columna en el domo por me-­
dio del reflujo. 

FPL 

GPM = 

9 DT 
NP 

Ln 
60x ev o. 13368 

Si DT = 7' y NP = 1 

FPL =9 x7 63 1 

5428.017 
10.557 

60x64.1031x0.13368 

Cálculo del area activa mínima (AAM) 
FPL 63 

GPM 

A~N =V load 6~~¡..¡/F/3000.00 =5.126.!j0/~:7/3000 =29.205 sf 

Calculo de la velocidad de bajada (VD dsg) 

VDdsg = 
\lDdsg = 

vDclsg = 

250xFs=250 X0.73= --------------------- --18~.5 
41(e

1
-e f~ FS=41(64. 1031-0.0 121ft x 0. 73=2.39. 6 

7.5(TsfY<el-evf'x FS=7.5(24f164.1031-0.012f:ko.73=214J 
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:. VDdsg = 18Z. 5 

Cálculo del área de la bajante (ADN) 

ADM GPN 
VDds g FF 

10.557 
182.5x0.77= 0 · 075 

ADN = 11% AAM = 0.11 x 29 .205 3.213 

ADN =Z(0.075) = 0.150 sf 

Cálculo del diametro de la columna 

ATM = 1\M1 + 2 ADM =29.205+ 2(0.15)=29.505 sf 

4ATN Y.):( 4 X 29.505 r~= 6.129 ft 
DT~ U n 

DT 6.129 ft ( 6'- 1 9/16 ") =P' .7'-0" 

.• DT = 7' - 0" 

Calculo del diámtro de la columna en el fondo. 

Cálculo de la densidad del liquido y del vapor@fi=288.5°F 
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DENSIDAD DEL LIQUIDO: 

CONPONENTE eLi < ~.142.5° e) xi 

1.023 0.9988 
0.655 0.0006 
0.924 0.0006 

DENSIDAD DEL VAPOR 

PMv -= 61.876 

-euxi 

1.02B 
0.0004 
0.0006 

1.0228 
g/ml=63.853 

lb/cf 

.PM 492 P ..;,. 61-'-'.8~7~6 __ x~2L_xl.fL=0.0179 
E!v=359 }( T R X 760 - 359 748.5 760 

1b/cf 

. Vz Y't 
(_ Jv_)= (0.0179 )= 0.017 
e1-ev 63.853.0.0179 

Cálculo de la carga de vapor (Vload) 
'fe.· O, ~S yr, 

CAFo =Ts0.65 _Qy_ = 24 ' . J 0.0179 = 0.3363 
12 12 

CAF= CAFo x FS = 0.3363 x 0.73 = 0.2455 
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Debido a que el PN-en el domo es similar al PM del fondo 

Vm = Vn = 16 284.050 1b/Hr 

e FS =_~m__ = 16284_,_QL_ 252.701 

evx36000 0.0179x36000 

Vload ~ ~ 
CFS t Ql•ev---7 252.701 (0.017) 4.296 

Cálculo del diámetro de la columna en el fondo. 

ATN Vload = 4.296 = 29.135 sf, 
0.78 CAFxFF (0.78)(0.2455)(0.77) 

'fo. DT =( ~~1 7 =(4(29.135) 
1T lT 

1/-z. 
) = 6.091 ft 

DT = 6.091 ft (6'- 1 1/16" )=?7'-. 0" 

. '. DT - 7 '- 0" 

Cálculo del diámtro de la columna en el fondo por medio -
del Reflujo 

Lrn = Ln + A~5418.017+12771.804 =18199.821 lb/Hr 

Debido a que tanto la alimentación con el destilado y el­
Fondo tienen la misma composición en el PN es el mismo. 
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GPN = ___ LN ---- 1&199.82_1 ____ --- =36.671 
60 eo.13368 

l. 
60x61.876xO.J3368 

FPL = 9 DT - Para Dt = 7' y NP = 1 
NP 

FPL_= -~- = 63 
1 

Cálculo del área activa mínima 

FPL 63 
ADM _ Vload + GPMx 13 000_ _ 4. 296 +36. 6 71x -f3000 

- CAF X FF 0.2455 x 0.77 

ADM = 23.666 sf. 

Cálculo de la velocidad de bajada (VDdsg) 

VD dsg 
VD dsg 
VD _dsg 

= 250 Fs =250 (0.73) = ------- -------------------192.5 
= 41 ce1-ev )~Fs = 41 (51.876-0.0179~ o.73= 235.4 
= 7.5 Ts~<et-evfzFs =7.s (24fz(61.876-o.ot79r~o.73= 211 

VDdsf = 182.5 
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Cálculo del área de la bajante (ADM) 

ADH = Q_fj-1_. __ =36.67_1 ___ _ 0.261 sf 

VndsgFF 182.5 X 0.77_ 

ADM = 11% ABM = 0.11 (23.666) = 2.603 sf 

ADN = 0.261 X 2 = 0.522 

Cálculo del diámetro de la columna 

ATM = i\A"1 +2 ADJvJ = 23.666 +2 (O .522) 

ATM = 24.710 sf 
. v1. lz. 

DT =(_Li),T_M_ --) =c!J:x 24.71 __ 7 = 5.609 ft 
rr lf 

DT = 5.609 ft ( 5'- 7 5 /16") -=f'7' - 0" 

, •. DT = 7' - 0" 

Por loque la torre tendrá un diaÍnetro regular de 7 • - 0" 



Calculo del t :_empo del Batch 

1·~ 

PRU!ER CORTE 
SEGlll';TIO CORTE 

BATCH 

TIEMPO DISPONIBLE PARA LAVADO: 

24' ( 23°- 60 ) 
o 

- ( 18 - 30 ) 

~Lavado 

M_BALANCE TERl'1ICO EN LA COLUNNA RECTIFICADORA. 

PRIMERA CORRIDA 

Evaluacidn de la capacidad calorifica (CP) de c/u 
de las corrfántes. 

ALII'IENTACION 

COMPONENTE 

NOH 
H2o 
NEG 

CP (!> 134 °¡:( 56 . 5°-e) 

0.6920 
0.9996 
0.600 

CPm = a l CPia · Xia = 

%PESO C'Pi Xi 

4.752 0.0330 
4.762 0.0476 

90.476 0.5429 

0.6234 BTU/lb°F 



Df.'STILADO 

CONPONENTE 

RESIDUO 

COMPONENTE 

1'10N 
H

2
o 

MEG 

142 

0.6460 

0.9987 
0.5840 

CPfé>268°F (131.1°C) 

o 9520 

1.0100 

0.6850 

49.333 0.3187 

49.333 0.4927 
1.334 o .0078 

%PESO CPi Xi 

0.06 0.0006 

o .06 0.0006 

99.88 0.6842 

EvaluaciÓn del calor latente del destilado. 

COMPONE0;TE 

493.2 49.333 243.3104 

1033.3 49.333 509.7578 

463.5 1.334 6.1831 

1.1 = 2 ,Adi;. = 759.2513 
/\[\ d d 

BTU lb 
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r:OTA La capacidad calorífica (CP) de los sÓlidos insolu--

bles será considerado igual a la de la mezcla. 

Cantidad de so-lidos presentes en la primera corrida. 

SOLIDOS TOTALES = 6051.1 lbldia 

TIEfv!Pn DE LA PRIHERA CORRIDA S : 3 . S Hr 

FLUJO DE SOLIDOS AL:~ENTADO A LA PRIMERA CORRIDA. 

W 6051.1 lb /dia 3.5 Hr/dia =1728.886 1b/Hr 
sol 

La alimentación total de la primera corrida sera~ 

componente 

Hezcla de Glicol 

SOL 

TOT 

Calor de la alimentación 

TEMP DE RE~ = 32 °F 

1b/Hr 

60 511. 115 

1 728. 886 

62 240.001 



oA = H e AT '\ a pa 

W = 62 240.001 lb/Hr a 
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~A = 62 240.001 X 0.6234 X (134-32) 

~A = 3 957 643 BTU/Hr 

CALOR EN EL DESTILADO (~D) 

\vD = 5774.812 lb/Hr 

'\D = 5774.812 X 0.8192 X (107-32) 

<)D = 354 805 BTU/Hr 

CALOR EN EL RESIDUO ( Qw ) 
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El total de sólidos insolubles formará parte de esta--

corriente por lo que la mezcla la formarán el residuo-­

de la destilación y los sólidos alimentados. 

COHPONENTE lb/Hr 

54 736.303 

Sólidos Alimentados (~vsol) 1 728.886 
56 465.189 

TOTAL 

Nw= 56 465.189 lbiHr 

qw =56 465.189 X 0,6854 X (268-32) 

qw = 9 133 493 BTU¡ Hr 

Calor latente en la corriente de vapores del domo ( Q..C ). 

Nv = 5940.534 lb Hr 

qc = 5940.634x759.2513=4 510 359 BTU/Hr 

Calor requerido por el hervidor de fondos ( ~s ) 
qs+q_a=~d +9w+fic - PERDrDAS 



146 

Considerando las pérdidas térmicas corno un valor que--

comparativamente con los manejados resulta insignifi-­

cante y por lo tanto se t~rnará corno q0= o 

qs= 354 805 +9133 493 +4510 359- 1957643 

q_s= lO 041 O 14 BTU'Hr 

SEGUNDA CORRIDA 

Evaluación de la capacidad calorífica (CP) de c/u de--

las corrientes. 

ALIMENTACION. 

CONPONEl'<TE Cpi~280°F)137.5°C %PESO CPiXi 

MOH 0.983 0.06 0.0006 

H2o 1.010 0.06 0.0006 

NEG 0.692 99.88 0.6912 

CPrna Z CPiXi = o 6924 BTU/.-lb0 F 



DESTILADO 

COMPONE:YTE 

HOH 

RESIDUO 

COMPONEI\ll'E 

!!OH 1 01 

1.01 

0.698 

147 

0.6420 

0.9987 

0.5820 

0.06 

0.06 

99.88 

%PESO 

0.06 

0.06 

99.88 

0.0004 

0.0006 

0.5813 

CPiXi 

0.0006 

0.0006 

0.6972 

Cpw = € Cpi; ~~ = 0.6984 BTU/lb ° F 

Evaluación del calor latente en los ~apares del domo. 

CONPONENTE 

NOH 

H20 

~lEG 

'AJ~277°F (136°C) 

392.4 

926.8 

415.8 

% PESO )ixi 
0.06 0.2354 

0.06 0.5561 

99.88 415.3011 
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:A= z~5i:i = Ld6 .0926 BTU/lb 

Evaluación del CP del destilado a 277°F ( 136°C ) 

COMPONENTE C.p@ 277°F (136°C) % PESO CpiXi 

HOH 0.976 0.06 0.0006 

H2o 1.01 0.06 0.0006 

MEG 0.690 99.88 0.6892 

CP0 = Z C .}{i 0.6904 BTU/lb ° F 
p~ 

Cantidad de sólidos presentes en la segunda corrida. 

Sólidos Touales = 6051.1 lb/día 

Tiempo de la segunda corrida 8 = 15 Hr 

Flujo de sólidos alimentados a la segunda corrida: 

W
501 

= 6051.1 lb/día 15 Hr/día =403.406 ib/Hr 

La alimentación total de la segunda corrida será: 

COMPONENTE 

Glicol seco 

SOL 
T O T A L 

lb/Hr 

12 771.804 

403.406 

13 175.210 
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Calor de la alimentación ( ~A ) 

~A =\vA CpA }1T 

lva = 13175.21 ib/Hr 

qa = 13175.21 x 0.6924x (280-32) 2262 384 BTU/Hr 

Calor en el Destilado. (QA ) 

G¡a = Wa Cpn AT 

WA = 10856.033 lb/Hr 

~ = 10 856.033 X 0.5823 (104-32) 

QD = 455 146 BTU/Hr 

,( ~w ): 

~ =Ww Cpw ~T 

• 

El taal de sólidos insolubles formará parte de esta corrien 

te por lo que lVw será: 

Ww = Ww + Wsol 
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COMPONENTE lb/Hr 

Residuo de Glicol (tvwa) 1915.771 

Sólidos Alimentados (sol) 403.406 

TOTAL = \vw = 2319.177 

Ww = 2319 . 177 lb/Hr 

~w = 2319.177x 0.6984 x (289.32) 

~w = 416266 BTU/Hr 

Calor latente en la corriente de vapores del Domo ( ~e ) 

Gp = Mv AV 

Mv = 16 284.050 lb/Hr 

~e 16 284.05 x 416.0926 

Qp = 6 775 673 BTU/Hr 

Calor sensible en la corriente de vapores del domo ( ~ CsD ) 
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Q,cs0 ív CP,t.T /Q277 - 1vCP~T él04° F 

Q._csD W (CP@277 + CP @.104 ) T _ T 
2 2 1 

CP (Cp{3277° + Cp @104°F) 7 2 (0.6904+0.5823)-:-2=0.63635 BTU 

Wv = 16 284.05 lb/Hr 

Q,cs0 = 16 284.05x 0.63635 ( 277 - 104 ) 

Qcs0 = 1792 688 BTU/Hr 

Calor disipado en el condensador Sub-enfriador ( ~es ) 

Q_cs = q_c + q__cs0 

qcs 6775 673 + 1792 688 

Qcs = 8 568 361 BTU/Hr 

Calor requerido en el hervidor de fondos ( ~s ) 

lb°F 
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q_s =q_w j-Q.¡¡+ Q.cs-QA + Qp (PERDIDAS ) 

qs = 416 266 +455 146 +8568 361-2262 384 

~s = 7 177 389 BTU/Hr 

Balance Térmico para el precalentados de la Alimenta-­

ción ( fü>a) 

Para el primer corte: 

El precalentador deberá llevar la corriente de Alimen­

tación de 5°C a 56.5°C (41 -134° F) por lo que se va­

lorará el CPG?Tm 

COMPONENTE 

MOH 

H2o 

MEG 

Tm = (134 +41 ) +2 = 87 .5°F (30.8 °C ) 

Cp@87 .5°F %PESO 

0.6180 4.762 

0.9986 4.762 

0.5720 90.476 

CPi Xi 

0.0295 

0.0475 

0.5175 
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Cpm =~CpiXi 0.5945 BTU/ ib° F 

q_PA = \vA Cpm (:,. T 

'da= 62 240.001 lb/Hr 

~A = 62 240,001 X 0.5945 X (134-41) 

Q?A = 3 441 156 BTU1Hr 

Para el segundo corte. 

El precalentador deberá llevar la corriente de Ali­

mentación de 5°C a 137.5°C (41-280) 2=160.5°F (71.4°t) 

CONPONENTE Cp€160.5 °F %PESO 

0.742 0.06 

1.010 0.06 

0.618 99.88 

CP,=.lCpLXi=0.6183 BTU/lb/Hr 

1\PA = \VA CpmAT 

tVa=13 175.21 ib/Hr 

~PA= 13175.21 X 0.6183 X (280-41) 

~PA = 1 946 950 BTU/Hr 

CpiXi 

0.0004 

0.0006 

0.6173 
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BALANCE TERI'FCO DEL STTFHA DE Pl,RIFTCACJOI\ DE l'lEG - RESUNEl\' -

PR nlERA CORRIDA SEGUNDA CORRTD;\ 

T°F T°F 

Tpa 41 41 
Tpc 134 280 
Ti:! 107 277 

Tcl Te 107 104 

~c. TP 134 280 

Tp<') Tw 268 289 
cQ.f8 Q BTU/Hr Q BTU/Hr 

QA 3957 643 2 262 384 

Qc 4 510 359 8 568 361 

Qs 10 041 014 7 177 389 
Te. Qd 354 805 455 146 
Qd 

~"r Qw 9 133 493 416 266 
Tf' QpA 3 441 156 1 946 950 

P T\RR P TORR 
G¡s 

Pn 40 80 
p 

p 
60 100 

Pw 80 120 
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2.0 CALCULO DE CANBIADORES DE CALOR 
1 1 Secuencia de cálculo para "cambiadores de Calor" 

.1 Definir la disposición de los flujos dentro .del cambiador 

.2 Obtener de los balances térmicos y de Materiales, así co­
mo de las condiciones de operación, los datos requeridos­
de, Flujo, carga Térmica y Temperatura. 
Estos datos se ajustaran a la siguiente nomenclatura: 

Temperatura de alimentaciÓn del fluido caliente 
Temperatura de salida del fluído caliente 
Temperatura de alimentación del fluído frio 
Temperatura de salida del fluído fria 

(OF) 

(OF) 

(oF) 
(oF) 

Q Cantidad de calor transferido 
WT Flujo por los tubos 

(BTU/Hr) 

lvc Flujo por la coraza 

NOTA: W= __ """Q---;;:-­
Cp At + 'A (lb/Hr) 

( lb/Hr) 
( lb/Hr) 

· .3 Con los datos anteriores se procedera a calcular la "Me­
dia Logarítmica de la diferencia de temperaturas" 

(LHTD) 

LNTD 

Donde• 

Yt 
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.4 Suponer el coeficiente global de transferencia de calor 
"U" (. BTU/Hr ft 2 °F ) 

.5 Calcular el area de transferencia de calor "A" 

A= o 
U LMTD 

.6 Definir las características de los tubos asi como su -­
distribución dentro del cambiador y obtener propieda--­
des de las tablas apropiadas. 

CARACTERISTICAS 

Longitud total 
Longitud efectiva 
Calibre 
Diámetro interior 
Diámetro ·exterior 
Tipo de arreglo de los tubos 
sobre el espejo 
Claro 

Paso 
Número de pasos por 

los tubos. 
Número de pases por la coraza 
Area de flujo por tubo 
Superficie Unitaria de Trans­

ferencia. 

ABREVIATURAS 

L 

L' 

Cal 
di 
de 

e 
Pt 

Np 
Np' 

Aft 

A/ft 

UNIDADES 

ft 
ft 
BWG 
in 
in 

in 
in 
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Calcular el número de tubos requeridos 

A 
Nt A/ft L' 

Donde L' L - 3" 

teniendo en cuenta que el numero de tubos debe ser sieJll 
pre entero,por lo que se aproximaráa la cantidad ente­
ra inmediata superior a la calculada,y además por tener 
que distribuir los tubos en forma proporcional en cada­
paso,el número de tubos tendrá que ser igual al multi-­
plo inmediato superior del número de pasos • 

. 8 Calcular el área de flujo total Aft segÚn la relación-

NT x Aft 
AfT = 144xNr -

Donde Aft es el área de paso por tubo en in2 

.9 Calcular el número de Reynolds (Re) para el lado de los 
tubos según la relación. 

di 

Re G ---u-

Donde G es la masa velocidad por los tubos que se calcula: 

G lb 
( hr ft2 ) 
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y ?- es la viscosidad absoluta del fluido expresada en 
lb/ft Hr 

NOTA: 1 CTP 2.42 lb/Hr ft 

.10 Obtener el coeficiente individual de transferencia de­
calor por el lado de los tubos sin corregir por visco-­
sidad ( hi/il. ) ( BTU 1 Hr ft 2 °F ) segun alguno -· 
de los métodos siguientes . 

. 10.1 Para Re 7 2300 (flujo turbulento) 

hi es tt= 0.027 Re • Pr 1/s lt,¡z., 

donde 

Cp 

fA 
k 

-¡¡ 

Pr es el número de Prandtl 

Pr= ~ 

Calor especÍfico presLon constante 

Viscosidad absoluta 
Conductividad térmica 

BTU/lb°F ) 
( lb/ Hr ft) 
( BTU/Hr ft°F ) 

~ es la relación de viscosidad para la corriente por den­

tro de los tubos siguiente: 

it = ( J!._ ) o . 14 
f!V 

donde}Aes la viscosidad de la corriente a temperatura pro­

medio entre la alimentaci6n y la descarga y, ¡Aw es la -­
viscosidad de la corriente a la temperatura de pared. 
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.10.2 Para Re .t: 2100 (flujo laminar) 

Donde 

Di 
Pr 

L 

k 

Gr 

Gr 

e. 
g 

1> 

es el diámetro interior en ft 
es el número de Prandtl 
es la longitud total de tubos (ft) 

es la conductividad termina BTU/Hr ft °F ) 
es el número de Grashof 

Di 
3 e2 j ) Atlp-'2. 

es la densidad lb/ft3 

4.17 X 108 ft/Hr2 

es el coeficiente de expansi6n térmica 
1 1 

e.- e-; 1') 
/!;--: ) \ l 0 f (t. 7 --t, ea.'ll'" 

e¡ densidad a t1 
e2 densidad a t2 
eav = Densidad a t promedio 

_b t = tw- tav 

y ~ es la viscosidad absoluta (lb/Hr ft ) 
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·.10.3 Para agua (calculando el coeficiente interno como fun­

ción de la velocidad) 

hi 
~t= 

V= 

f (v) 

__ G_ 
e x 3600 

donde v es la velocidad del fluido por el interior de-

/ los tubos y G es la masa velocidad por dentro de los -
tubos . 

. 11 Referir el coeficiente interno de transferencia hi,al 
exterior del tubo para obtener hio 

hio hi di 
-v-=Tcte 

.12 Calcular la temperatura de pared tw (°F) según la si-­
guiente' relación. 

Donde: 

tw ho 
t:av + -.,-h--:i"""o""-+--=-h-o- ( Tav - tav ) 

t a v es la temperatura del fluido frio 
t a v = ti ~ t2 

T a v es la temperatura promedio del flutdo caliente 

T a V= ~_Il__ 



ha es el coeficiente individual de transferencia 

de calor por el exterior de los tubos; el valor­
del cual debe suponerse para este paso del calcy 
lo y verificarse en los subsecuentes . 

. 13 Obtener la temperatura de película 

tf = tw + Tav 
2 

.14 Calcular la masa velocidad por el l~do de la coraza G' 
según la relación. 

G' Wc 

.15 Calcular el coeficiente individual de transferencia de­
calor por el exterior de los tubos ho1 por cualquiera de­
los métodos siguientes. 

.15 .1 

.15.2 

ho l. 51 ( 4 G' 
['A-f 

-1/3 
) ( 

Donde el sub índice f indica que la propiedad debe ser-­
evaluada a la temperatura de película. 

ho f (JH ) 
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Donde JH es función del número de Reynolds por lo que­
una vez evaluado el No. de Reynolds se lee en la tabla 
apropiada el valor de JH y se calcula el valor de ho -
segun la siguiente relación. 

Donde 

ho JH Pr 
1/3 _k_ 

De,_ 

Pr es el número de Prandtl 
k es la conductividad térmica y 

De4 es el diámetro equivalen-
te de la coraza • 

. 16 Comparar el ho supuesto en el punto 1.12 con el calcula 
do en el punto 1.15. Si de esta comparación el coefi-­
ciente supuesto resultara igual o mayor que el calcula­
do se proseguira el cálculo y en caso de resultar menor 
se supondra otro coeficiente hasta que el calculado re­
sulte mayor o igual 

.17 Calcular el valor de~ para la temperatura encontrada y 

corregir hio . 

. 18 Obtener el coeficiente global de transferencia de calor 
de servi~io UD a partir de los resultados obtenidos, -
según la siguiente fórmula 

1 
_1_ de- --r-

hio + ro + 'fw di -\J;:i + "hO 



Donde: 

Donde: 
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ro es el factor de ensuciamiento en el lado externo 

de los tubos 
ri es el factor de ensuciamiento en lado interno de 

los tubos. 
rw es la resistencia de lapared del tubo a la tran§ 

ferencia de calor de forma que: 

de 
d.i 

E es el espesor de pared del tubo ( E= De2~ Di ft ) 

k es la conductividad termina del material de fa--­
bricaci6n de los tubos (BTU/Hr ft bF ) 

.19 Comparar UD con la U supuesta y si resulta igual o mayor a 

la calculada proseguir con el cálculo en caso que sea me-­
norémucho mayor el coeficiente global calculado1 se supon-­
dra de nuevo y se repetiran los calculos . 

. 20 Calcular las caídas de presión en el cambiador 

.. 20.1 Por el lado de los tubos 
siguiente~ 

A PT (Psia ) segÚn la fÓrmula -

f G ZL l-.jp 
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Donde: 

f es el factor de fricción que es función del Re 

Di es el diámetro interior de los tubos en ft. 
Sg es la gravedad específica. 

y para los retornos ( cuando el número de pasos es ma­
yor de 1 ) 

N 2 1\p _ A..._E_y_x 62.371 
~ R - Sg 2g X 144 

por lo que la caída de presión total para el lado de -­
los tubos sera la suma de la b P de los tubos rectos-­
y la~P de los retornos. 

.20.2 Caída de pre$i6n 

.A,Pc = 

por el 
2 

lado de la coraza b Pe 

fe c'x D s (N+1 l 
5 , 2 2 X·--:-1 0"'"1.-Tút---='De s g t 

(psia) 

Donde• L' 
N+1 es el número de crü.ces de tal forma que N+1= B x 12 

y B es el espaciamiento de los bafles en pulgadas. 

Ds es el diámetro de la coraza 
De es el~diametro equivalente de la coraza. 



·165 

e:' es la masa velocidad por la coraza de tal-
forma que : 

Gs = ..Jig_ .AL~ A a y As 144 Pt 

Donde· 

As es el área de flujo de la coraza 
e es el claro 
Pt es el pitch 

.21 La caída de presión en el cambiador debera ser aproxi-­
madamente de 10 psi tanto para el lado de los tubos -
corno para la coraza. 
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2. .2. Cálculo de cambiadores de calor. 

Cálculo del precalentador de la AlimentaciÓn. 

1.0 Para el primer corte 

1.1 Disposición de flujos. 

1,2 DE BALANCES Y CO~~ICIONES DE OPERACION: 

Flujo de Glicol Agctado w, 62 240 

Calor transferido; Q 3441 156 

Flujo de vapor; \ve 3 441156 4007 858.8 

T1 364 

T2 364 

t1 41 

t2 134 



1.3 LNTD 

F. CALIENTE 

T ALTA 

T BAJA 

LTND = 

364 

364 

ln 

167 

93 
323 
230 

F.FRIO 

134 

41 

273.9 

.1.4 COEFICIENTE GLOBAL SUPUESTO, V= 160 

.1.5 AREA DE TRANSFERENCIA 

A= 3 441 156 
160 X 273, 9 

= 78.52 

1.6 CARACTERISTICAS Y DISTRIBUCION DE TUBOS 

TUBOS 

L 8 
L' = 7.75 
CAL = 14 
de = 3/4 
di = 0.584 
Arreglo A 
Pt = 15/16 
Np = 4 

A/ft= O .1963 
A ft= 0.268 

230 

323 

A 93 
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1.7 NUMERO DE TUBOS. 

Nt =· 78.52 51.61 ==V 52 
O .1963x7. 75 

1.8 AREA DE FLUJO TOTAL. 
Af _ 52x0.268 = 0.0242 

t - 144 X 4 

1.9 NUMERO DE REYNOLDS. 

G = 62240 
t 0.0242 

2 571901 

0.584 
Re _( 2571901 X 12 ) 11435 /,;;"1 87 50 

- 4.523 x 2.42 ~ Tm= • F 

-R")e0.8 = 1764,4 

¡.1ft 
11 3 

~~ 0.5945x4.523x2.42 Pr i. '.-3 = ( ~-'-'-'~o~.716~8~4=~!..:u:.--) 

.1.10.1 COEFICIENTE INDIVIDUAL hi/~t 

hi = 0.027 X 1764.4 X 3.38 X 0.1684 557.17 
~t ( 0.~~4 ) 

1.11 COEFICIENTE hi REFERIDO AL EXTERIOR DEL TUBO. 

hio = 557.17 x<g:~~Ó ) = 433.85 

.. 1.12 TEMPERATURA DE PARED 
Si ho = 1980 

1980 tw = 87.5 + 1980+433 ,85 (364-87.5) =314.3 
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.. 1 . 13 TENPERATURA DE PELICULA. 

tf = 314.~ + 364 339.2 

.1.14 MASA VELOCIDAD LADO DE LA CORAZA. 

G' = 4007 = 37.112 
52 2/3 X 7.75 

1.15 COEFICIENTE ho, 

ho = 8.643!8~~2 x 10-S 1980.8 

-¡¡_ -5 
( ~ )=( 0.05 285 )- 8.82x10 
k e2 gc 0.05886x313Sx4.17x108 

1.16 COMPARACION DEL COEFICIENTE SUPUESTO 

1980 .8 ~ 1980 p•. ho supuesto correctamente. 

. 1 . 17 CORRECCION ·POR VISCOSIDAD 

~ 4.523 °· 14 
~t =( 0.5458 ) = 1•344 

hio = 433.85 x 1.344 = 583.09 

~tm =87.5° F y 

@tw =314.'i F 
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.• 1.18 COEFICIENTE GLOBAL . 

rw de 
di 

0.083 0.000259 12 X 34.3 

ri = 0.0015 r = 0.0005 o 

1 
1 + 0.0005 + 0.000259 + 0.0015 + 1 

583.09 1980 

.1.19 COMPARACION DEL COEFICIENTE GLOBAL SUPUESTO 

223.26 7 160 . .. la U supuesta es aceptable 

1.20 CAlDA DE PRESION EN EL CAMBIADOR . 

. 1.21 LADO DE LOS TUBOS 

Re = 11435 =P' f = O .00026 

di = 0.584 Di= 0.04867 ft 

- ,_.6 7,_,.:...:::6=55.,___ Sg = = 1.0847 @ Tm = 87.5° F 
62.371 

223.26 

0.00026 ( ~ 571901 )2 
X 8 X 4 = 14.859 

.Apt = 5.22 X 1QÚ X 0.04867 X 1.0847x1.344 
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2 571 901 
v = 3600x67.655 10.56 

g = 32.2 

ll 
4x4x (10.56 ) 2 x 62.371 11 pr = 1.0847x2x 32.2 x 144 

.hp:.¡. = 14.859 + 11 25.859 

.1.20.2 LADO DE LA CC'RAZA 

N +1 = 7.75 X 12 _ = 3 .875 24 

ds 
3¡ ,. 

e = 16 B = 24 '' De O. 55 

As 

Gs = 

12x0.1875 x 24 
144 X 0.9375 

4007 
0.4 = 10 018 

0.4 

Re =10018x 0.0458 
0.0375 12235 =f f = 0. 00203 @ Ts=364 °F 

l¡¡ 0,00203 610018)
2 

X 1 X 4 
Ó, Pe =z .5.22 X 1Ql X 0.0458 X 0.0057 0.03 lb/in2 
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2.0 Para el segundo corte • 

. 2.1 DISPOSICiON DE FLUJOS. 

l 

2.2 DE BALANCES Y CONDICIONES DE OPERACION 

FLUJO DE GLICOL 

AGOTADO SECO; 

CALOR TRANSFERIDO; 

FLUJO DE VAPOR 

r 1 = 364 

T2 = 364 

t1 = 41 

t2 = 280 

\v = 13 175 
.t: 

Q = 1946 950 

\ve = 1946 950 
858.8 

\ve 

2267 



2.3 UITD 

T ALTA 

T BAJA 

F CALIENTE 

364 

364 

239 
LNTD =1n 323 

--a4 

1 73 

177.4 

F. FRIO 

280 

41 

2.4 COEFICIENTE GLOBAL SUPUESTO 

U= 32 

2.5 AREA DE TRANSFERENCIA 

1946950 
A = --=-3f-:2~x~=-=17:;-::7:-. 4- 342.96 

A 

84 

323 

.ó - 239 

2.6 CARACTERISTICAS Y DISTRIBUCION DE TUBOS. 

Las características de los tubos son las mismas a las del 

cálculo anterior. 

2.7 NUNERO DE TUBOS 

Nt = 0.~~~3~~.75 225.43- _., 228 



2.8 AREA DE FLUJO TOTAL: 

Aft _ 228x0.268 
- 144 X 4 

2.9 NUNERO DE REYNOLDS 

174 

= 0.1061 

Gt = _13175__ 124176 
O.l06ol 

0.584_ 
Re = -~12=..4'-=1,_..7~6~x'"-:,...-;--::-'1,...2,____ 

3.8 X 2.42 

2.10.2 COEFICIENTE I~DIVIDUAL hi/'t 

0.618 X 3.8 X 2.42 
o .1427 Pr = 

1 1 

657 .1¡ =1' Flujo Laminar 
· ~ tm=l60.5 F 

39.82 @ tm= 160.5° F 

-4 (). 64.053- 70.171 1" = ~< -::2;.;;.8o*"-<;;4~1-.).-----,~Lll~..___)-
67.08 

3. 82 X 10 (j t 2=280°F 
Y(! t¡= 41° F 

Si tw = 360 °F 

J! T = 360 - 160.5 = 199.5 

Gr = ( 0.04867 )
3 

(67.08 )
2 

(3.82 x 10j C§:i9~2 J (4.17 x 108 ) 
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Gr = 194946 

di = 0.584 Di = 0.0487 

hi = 186B657.16)(39.82) < 0 ·~487 -r 

hi 
' = 37 .2:J2 

X 0,1427 
0.0487 

2.11 COEFICIENTE hi REFERIDO AL EXTERIOR DEL TUBO. 

hio = 37.272 X OQ~n ..,_zg 

2.12 TEMPERATURA DE PARED 

Si ho = 3370 

3370 o tw = 16Q5 +3370 + 29 ( 364 - 160.5 ) = 362.26 F 

2.13 TEMPERATURA DE PELICULA 
362.26 + 364 

tf = ------- = 363 . 13 
2 
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2. 14 MASA VELOCIDAD LADO DE LA CORAZA 

G' = 2267 7.838 
228'J. /3 X 7 , 7 S 

2.15 COEFICIENTE ho 

4 G' '/J 
)( 4x7.838 

0.206 
~ 

) 

~tf = 363.13° F 

5.34 

~~ ~ 
. ( 0.0424 

10
8 ) =8,3695 X 10- 5 

= (0.0571) (3037.3)(4.17x 

@_ tf =363 . 13°F 

ho = S.34. X 8.56~~ X 10 -5 = 3378 

2. 16 CO!--!PARACION DEL COEFICIENTE SUPUESTO 

3378 7 3370 .'.ho supuesto correctamente. 

2.17 CORRECCION POR VISCOSIDAD. 

3.8 ;·'4= 1.328 
0.5 

@tm=160.5°F~ e tw=362. 26 F 
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29 X 1.328 38.512 

2.18 COEFICIENTE GLOBAL 

1 
u = ----------~------------------------------
0 _1_ + 0.0005 + 0.000259+0f0.0015 + 1 

35.06 

38.512 3370 

2.19 COMPARACION DEL :COEFICIENTE GLOBAL SUPUESTO 

b 

35.06 ~32 • ~ U supuesta correctamente 

2.20 CAlDAS DE PRESION EN EL CAMBIADOR 

2.20.1 LADO DE LOS TUBOS 

Re = 657,16 f = 0.00076 

Sg = 1.075 G? trn = 160 . 5 ° r 
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2 

LlPt =5.~i0~0i~10~ J~~~~~)x /~o7~ xx1~328-= 0 · 105 

12417& 
t'/T = 67.08 X 3600 °· 52 

l,pr = 4x4 x 0.522 x 67.08 
1.075 X 2 X 32.2 X 144 

~ .Pr = o.Io5 + o.o3 + 0.135 

2.20.2 LADO DE LA CORAZA: 

0.03 

Para 228 tubos se requiere de una coraza de 19 1;4 in -

en la que se pueden acomodar hasta 252 tubos. 

Características de la Coraza. 

Ds = 19.25' =1.604' 

de4 = 0,55 =0.0458 

e 3/16 

B 24 



N+1 

Cv 

Se,'-'= 

e 

As 

G' 

Re 

j}Pc 

8 X 12 4 24 

0.354 

0.0057 

0.1875 

19.25 X 0.1875 X 24 
144 X 0.9375 

2267 = 3532.8 o:6417-

--~532.8 X 0.0458 
0.0375 

0.6417 

4315 __ , f = 0.0025 

ts = 364°F 
. 2 

_
2
1 . _ Q,Q0221L.{],'?32.8) .JL..J.604 X 4 _ 0 018 lb/in2 

S. 22 X o. 045 8 X o. 0067 - . 

Analizando los resultados anteriores, las caracteristicas del­
cambiador a utilizarse seran las del segundo corte, por lo que 
se analizara el comportamiento de este equipo para las condi-­
ciones de primer corte . 
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3.0 COHPORTAHIENTO DEL CAMBIADOR DEL SEGUNDO CORTE PARA EL 
PRHIER CORTE . 

TUBOS 

NT = 228 
A = 342.96 
l/3 

Pr = 3.38 o (!. tm = 87 . S F 
Aft= 0.1061 

62240 
Gt = --0. 1061 = S86616 

Re= 58ffi16 ( o. ~84/ 12 ) 
4-.S23 X 2.42 

Re 
0

•8 = 540.85 

~~ = ( 0.027 X S40.8S X 3.38 X 

170.79 X Q,S84 
-0.7S 

Si ho = 2800 

2608:.2 

0.1684 1 O.S84 
12 

132.99 

87 S ( 2800 --- ) ( 364 87 S) 3S1.46 tw = · + 2800 + 132.99 ~ ' = 

tf = 3S1.46 + 364 
2 3S7.73 

170.79 

0.0423 -S = -- 8 = 8. 329 X 10 
0.0S751x 30S2.6 X 4.17 X 10 @tf = 3S7, 73°F 

G' - __ 4Q07 = 13.8S 
- 22~&x 7. 7S 
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1]~ ) Va 
r _!t___§_:_) - ( _l¡. X 13 • 85 - 6 458 \ r - \. o.2o57 - · 

h ~1.~5~1~--~ 
O = 6.458 X 8.329 X 10--s-- 2807.28 

2807.28 2800.~.ho supuesto correctamente. 

J
0.14 

ifi, ~23 
1-t = \0.4633-- = 1. 376 

o 
@tm = 87 .S F y 

@.tw = 351.46°F 

hio = 132.99 x 1.376 182.99 

-1---- +-::-
182.99 + 0.0005 + 0.000259 + 0.0015 + 2800 

123.75 

3441156 
UT = ---::-34-:-:2~.<..;:9~6""x~2~7;-;::3:-. 9 36.63 

El cambiador esta sobrado para trabajar en este 
corte. 

CAIDA DE PRESION EN EL CM1BIADOR OPERANDO PARA EL PRIMER CORTE 

LADO DE TUBOS 

Re = 2608.2 q f = 0.00039 



. 1 82 

Apt ___ 0,00039 ~0591635) 2 
X 8 X 4 

1
.
376 

= 1.15 
_p - 5)2 X 10 X 0.0487 X 1.0847 X 

586616 
v = 67-:655c-x---;3:-::6'"""00 = 2 .409 @tm = 87.5"F 

2 
1\ Pr = 4 X 4 X 2áQ_~ _ _JL67 .655 _ O 630 
~ 1.0847 X 2 X 32.2 X 144 - ' 

_APt = 1.15 + 0.630 = 1.780 

l.ADO CORAZA 

G' = 0.~2~~- = 6244.4 

Re= 62ó;0j 75 °· 0458 = 7626:vf = o.0022@ts = 364°F 
2 

.A 
Pe = -_1_ x-0 .0022 (6244.4)___1Ll .604 x..4 __ 0 02 2 '5.22 x 101U:X 0.0458 x0.0057- • 
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EV!\LUACION DE PROPIEDADES. 
Vapor de calentamiento' 

P = 160.6 PSIA 
AV = 858.§ BTU /lb 

Ts = 364 F 

8ls 55.066 ib/cf 

evs 0.354 lb/cf 

Sgv = 0.0057 @ Ts 

)Av = O .0155 ctp 0.0155 X 2.42 = 0.0375 ib/Hr ft 

Primer corte: 

GLICOL AC',OTADO 

cpetm = 87.5 °F = 0.5495 btu/lb°F 

Viscosidad @_ tm = 87.5°F: 

CONPONENTE fit!J7.5°F (CTP) %PESO Xi¡ ft-' 
i ' 

H2o 0.784 4. 762 0.0607 

MOH 0.500 4.762 0.0952 

HEG 13.900 90.476 0.0651 

¡AL = !i X :j ¡= 4 . 523 CTP 

4.523 ctp = 4.523x2.42=10.946 lb/Hr ft. 

CONDUCTIVIDAD~tm =87.5°F 

COMPONENTE k ~87. 5°F(btu/Hrft°F) %PESO x; k; 
H2o 0.3590 4.762 0.0171 

MOH o .1203 4.762 0.0057 

MEG o .1609 90.476 0.1456 
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ld = ~ xdfi= O. 1684 BTU/Hr ftOF 

COMPONENTE ,e¡@87 .5°F (g/cc) %PESO 

0.9986 4.762 

0.7830 4.762 

MEG 1.1040 90.476 

1.0837 g/cc 

XiCi 

0.0476 

0.0373 

0.9988 

1.0873 g ce= 1.0837x62.43=67.655 lb/cf 

87 5 .. 67.655· Sg ~tm = • f= 62 .371-= 1.0847 

VISCOSIDAD ~ tw ( 314. 3°F ) : 

o (CTP) %PESO xifli COMPONENTE .r¡~314.3 F 
H O 0.118 4,762 0.4036 

2 

MOH 0.100 4. 762 o .4762 

MEG 0.950 90.476 0.9524 
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f L==-Y¿_x:;f{i 

0.5458x2f+2 

Condensado de 364°F 

Densidad~tf = 339.2°F 

Viscosida~f = 339.2°F 

=0.5458 CTP 

1,321 lb/Hr ft 

55.991 lb/cf 

0.095 CTP 

f = 0.095x 2.42 = O. 2299 lb/Hr ft 

Conductividad~tf = 339 .2°F = O .389 BTU/Hr°F ft 

Valor de Gc = 4.173 x 108 ft/Hr2 = 32.2 ft/sec 2 

~tf = 339.2°F ( H O ) 
2 . L 

3135 

0.05285 

0.05886 

Sg 
o ev 

para V ~364 F =el t!!!! 60o-F 

1 
ev = 2.819 

0.354 
Sg =62.371 

0.3S4 

0.0057 
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Condensado de 364°F 

Densidad @=ltf = 357. 73°F = 55 .2.5 lb/cf 

Viscosidad ~tf = 357. 73°F = O. 085 CTP 

~= 0.085x2.42 = 0.2057 lb/Hrft 

Conductividad~tf = 357.73°F = 0.386 BTU/Hr ft°F 

@tf = 357 .13°F 

ez.= 3052.6 

f"= 0.0423 

k3 = 0.05 751 

·viscosidad @ tw =351.46°F 

COMPONENTE ¡t if!!351 . 46 °F( CTP) 

MEG 0.75 

MOH o .10 

H2o o .10 

%PESO 

90.476 

4.762 

4.762 

p~.. .... '/z xi/tf: = o.4633 cTP 

0.4633 X 2.42 = 1.121 lb/Hrft 

Xi/f-i 

1.206 

0.4762 

0.4762 
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Para el segundo corte: 

Debido a que esta corriente esta formad~ por una gran can 

tidad de NEG ( 99.88% peso) se considerá como Único comp9 

nente, ya que la variaciÓn en las p~opiedades que pudiera 

haber por la presencia de los demás componentes no es sig-

nificativa. 

MEG @ tm = 160.5°F 

Viscosida~ tm = 160.5°F = 3.8 CTP 

3.8 CTP x 2;2 = ~196 lb/Hrft 

Conductivida~tm = 160.5°F = 0.1427 BTU.Hr ft°F 

Calor específico ~tm = 160,5°F = 0.618 BTU/Lb°F 

Densidad@ tm = 160 .5°F = 67.08 lb/cf 

MEG@ t'l-1 = 365. 52°F: 

Viscosidad @tw = 365.52°F =0.5 ctp 

Densidad del MEG ~ t 1= 41°F = 70.171 

Densidad del MEG ~ t 2= 280°F =64.053 

lb/cf 

lb/cf 

Propiedades del condensado de 364 °F @ tf =363, 13°F 
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Conductividad 

Viscosidad 0.0851 CTP 

Densidad 

0.0851 CTP = 0.085lx2.42 =0.206· lb/Hrft 

e@ 363 .13°F = 55.112 lb/cf 

@ tf = 363. 13°F ( H2o t 
3 k = 0.0571 

fAZ.= o. 0424 

f> 2
= 3037.3 
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Cambiadores de Calor 

HOJA DE ESPECIFICACIONES DE CAMBIADOR DE CALOR 

t'llenle 
~-------

a_ Ditetrión 

m.r; Xúm 
__________ Hf!rr~nci~ Ñúm

0
,. __ -'--~-l 

( Loullttel6o de la planta f<'.,rlu 197 9 

6 Serriclo de la. unidad PHICA~NT,IIJI?/i DE tll AlttfiENTI}C,ON l'a.rtida Ntim 

6 _!Flaño !901" X 9~Jpo _ __!i§_!::_ _____ ._!fl!~~~--rn· _ 
Superlide por uni.Ud 31.3 PJE5 Carusu por unhbct J HUPtlflrie p••r- r.ucua 343 PIE52 

Comportamiento PN unid~d 

. · l.atlu de b r .. h~illli\ l~h flp 1 -1 tutm 

Hoja de especificacionC's de cambiador de calor. [Reimpreso 
con autorización, Stmrdards of thc T1tbular Exclzanger Jo..lanufcicturers Asso­
ciation. 3a. Ed. (1952).] 
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_2.3 CALCULO DEL CO~TIENSADOR 

1.0 PARA EL PRHJER CORTE 

1 . 1 D ISPOS IC IOJ\ DE LOS FLUJOS 

Wc tvt 

T 1 

1 • 
Wc '---- Wt 

1.2 DE BALANCES Y CONDTCTCNES DE OPERACION 

VAPORES DEL DOMO \ve 5940.5 

CALOR TRANSFERIDO Q 4 510359 

FLUJO DE AGUA lvt 4510 359 
0. 9987 X ( 100-: 72) 161294 

T1 107 

Tz 107 

t1 72 

:z 100 
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1.3 U1TD 

F. CALIENTE 

T. ALTA 107 

T. BAJA 107 

LMTD = 28 17.39 ln 35 
-7-

1.4 COEFICIENTE GLOBAL SUPUESTO 

u = 180 

1.5 AREA DE TRANSFERENCIA 

A = 4510 359 --rso-x rr:- 39 

F,FRIO 

100 

72 

_i:l 

1440.92 

1.6 CARACTERISTICAS Y DTSTRIBUCION DE TUBOS 

L = 16 

L'=l5.75 

Cal= 16 

.A 

1 ' 

35 
---

28 
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de = 0.75 

di = 0.62 

Arreglo Q 

Pt = 1 

Pasos = 4 

A/ft = 0.1963 

Aft = 0.302 

1.7 NUMERO DE TUBOS 

Nt = 0.I9J~4~.-í~::=-.-=7-=5-- = 468 

1.8 AREA DE FLUJO TOTAL 

Aft = -1~~ ~ ~· 30-2- = 0.2453 

1.10.3 COEFICIENTE hi/~t 

Gt = 6~!~~3-- = 657538 
657538 

v = 62:16x3600 = 2 · 94 

hi = 7 40 ~ tm = 86 °F lt ~ 

1.11 COEFICIENTE hi REFERIDO AL EXTERIOR DEL TUBO 

hio 740 0.62 611 7 
~ = X ().75- = • 

l. 12 TEMPERATURA DE PARED 

Si ho = 1225 
tw = 86 + 1225 

1225 ~61f:7 ( 107- 86 ) 
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1.13 TEMPERATiiRA DE PEfiCUIA 

tf = - - 1QQ_- 107 = 103. 5°F z 

1.14 MASA VELOCIDAD LADO DE LA CORAZA 

' 594)5 
G =( 468)~/3 X 15.75 = 6 ·257 

1.15 COEFICIENTE ho 

1/3 1/3 ( ;p~) =( 4 ~.~ 1 · 257-) = 2.673 @tf = 103.5°F 

'L y3 V. 
( 

~ '=(-- 1.7161 -- )
3 

= 4.6 x 10-~tf = 103.5°F 
k3e!Jcl 0.01377 X 3059.2 X 4.17 X 10~ 

1228.0 

1,16 COMPARACrON DEL COEFICIENTE SUPUESTO 

1228.0 7 1225 ho supuesto correctamente 
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l. 17 CORRECCION P''R VISCOSIDAD· 

hio = 611.7 x 1.023 625.77 

1.18 COEFICIENTE CLOBAL• 

@tm =86°F y 

@tw =100°F 

ri= O .001 ~ 
rt de_ Q,Q65 X 0.75 
0=0.0015 ~ rw di = 12x34 ~o:62·-=0.000191 

1 
u = -1-----:¡: o.001+0.obo191 +0:0615._+- -1--= 195.87 

625.77 1~ 

·, 
l. 19 CONPARACION DEL CC"1EFICIENTE GLOBAL SUPUESTO 

195.87 7 180 . ', la U supuesta es aceptable 

l. 20 CA IDAS DE PRES ION EN EL CANB IADOl' 

1.2&-1 LADO DE LOS TUBOS 

Re _ &57538 x 0.62 
- 2.42x0.86x 12 = 16324 -====V f=O. 000235@ te =86°F 
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2 

.A Bt., g: ~~~f5rox J ~~~~5~ ~9~~~;~g -;:_,2. 36 ere tc~86°F 

2 

il Pr= ~§~-~~ ~ ~~:~o x 144 

.IJt-F= 2.36-+ 0.931 =3.291 

LADO DE LA CORAZA. 

N+1= 122~ 16 = 8.00 

ev:: o .003 

0.003 
S= 62.371 0.0000481 

As= 1~4XJ~i25~ ---= 1.46 

G' = 5940.5 
1.46 = 4 068.8 

Re = Ó~~~O~x~.2i~i2 = 13049.5-rf=0.002 

2 
... L- 0.002 J!l068.8) X 29 X 8 
CJ Pc=2~(, 5 • 22 x 10 IUX O • 9 5x4 . 8::71'-x,.__,l'""o---"'"5 --
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2.0 PARA EL SEGUNDO CORTE 

2. 1 DISPCSICJON DE LCS FLljJOS 

1 

lvc 1 

---
2,2 DE BALANCES Y CONDICIONES DE OPERACIOI': 

V APO RES DEL D01,10 \ve = 16284 

CA!OR TRANSFERIDO 
~) c;O»O.S"'&I:>C.\ÓA:) 

Qc = 6775 673 

b) SUB ENFRIAHIENTO 

Qcs= 1792 688 

CALOR TOTAL TR ',NSFERID"· 

~1'= 8568361 

1 

1 

\vt 

1;. 
2 

Wt 

tl 
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FLUJO DE AGUA Wt - --ª568 361 100- 72) 306 411 - .O .9987 ( 

CONDENSAC IOl': SUB ENFRIAHIENTO 

T 1 = 277. T¡ =277 

r2 = 277 ra = 104 

t1 = 77.86 t¡ =72 

t 2 = 100 t2 = 77.86 

CALCULO DE LA TEMPERATURA DE CONDENSACION 

t' = 72 + 1792 688 
0.9987 x~3=o=6~4~11~ 

t' = 77.86 

2.3 LMTD 

PARA CONDENSACION 

F.CALIENTE 

277 

277 

-= 72+5.86 

F. FRIO 

100 

77.86 

lMTD- -~-~-- 187.85 · -ln _!9~l,L-
177 

177 

199. 14 
.:;;-22.14-



2A 

2.4.1 

2.4.2 

2.5 

2.5.1 

2.5.2 

J9B 

PA..'tA SUB ENFRIANIENTO 

T:ALTA 

T BAJA 

F'CALIENTE 
277 

104 

F FRIO 
77.86 

72 

1("7·14 
LMTO: -In 1~ "" 9J.4Z 

'!o~ 

COEFTCIENTES GLOBALES SUPUESTOS 

CONDENSACION 

u·e = 150 

SUB ENFRIAMIENTO 

Use = -'20 

A&IAS DE TRANSFERENCIA 

AREA TRANSFERENCIA CONDENSACION 

Ac = 1~0~5-~~~--- = 240.46 

AREA TRANSFERENCIA SUBENF. 
1792 688 

Ase = zox91.42 ·- = 980.47 

A. TOTAL 1220.93 

A 
199. 14 

32 
..A-167 .14 
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2.6- CARACTERISTICAS Y DISTRIBUCION DE LOS TUBOS 

Las características de los tubos son las mismas que -­
las del cálculo anterior. 

2. 7 NUNERO DE TUBOS 

Nt- 1220.93 ____ 394.9-==47396 
-o.1963x15.75 

2.8 AREA DE FLUJO TOTAL 

2.10.'.' COEFICIENTE I~~lVIDUAL hi/ft CONDENSACION 

1475 968 

2.11 COEFICIENTE hi REFERIDO AL EXTERIOR DEL TUBO 

h~o 1450 x -8:~~ = 1198.67 

2.12 TEMPERATURA DE PARED 

Si ho =325 

325 
tw = 88.93 + JZS+ll98 ;67 ( 277-88.93) 129.05 o' 
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2. 13 TENPERATURA DE PEL ICULA 

tf = 129 .os 2_:!_271 ---- -= 203.0250 . 

2.14 MASA VELC'CIDAD LADO DE LA CORA?.A 

16 284 
G • = 396"1i3x1s .7s--=19 · 172 

2. 15 COEFICIE?,TE ho 

4G' Va 4xl9.172 Ya <-¡:¡.--) =(-- s:s~ ----- -) = 2.397 

% / 30.98 V., -J 
~'o.oo24x4362-:6x4.17~1. n2x10 @tr =203. o2s 

X 1(}8 

2. 16 CüríPARACIC'N DEl COEFICIE!\TE SrPLESTO 

327.75 > 325 .·• ho supuesto correctamente 

2.17 CCRRECCION POR V SCOSIDAD 
o.J4 

j = (-t~~-) -=' 1.056 

hio 1198.67 x 1.056 1265.8 

~tm = 88.93°F y 

atw = 129.05°F 
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2.18 COEFTCIENTE GLOBAL 

- -- ----- ___ 1_ --- - - --
1 

1264.6 + 0.001 +0.000191+ 0.0015 + - 315 
152.47 

2 . 19 COi'JPARAC TON DEL COEFICIENTE GLOBAL SUP' .ESTO 

152.47 7 150 U supuesta correctamente 

2.10.3.2 COEFICIENTE Tl\'DIVID"'AL hi/'~ (SUBENFRIAMIENTO) 

396 TUBOS de 3/4"Qu-e en ·arreglo cuadrado y con un Pt de 1" 

requieren de una coraza de 27 in para su acomodo, en la -

cuál caben hasta 432 tubos en un arreglo similar y se t~ 

ne un diámetro equivalente de deg =0.95 

As - _n_x_Q .25~ __ 27__ 1 2656 , 
- 144 X 1 • - L' 

____12_ + 77..!..86 __ -
2 

1475 968 hi o 
Y= -- 62.26X-3600-- = 6.585 f= 1450 (i2.tm=74.93 F 
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2.11 COEFICIENTE hi eEFERIDO Al. EA~ERI0R DEL TlmO 

hio -0 62 -t- 1450 X Q~¡5- = 1198.67 

2.12 TE!'JPERATURA PW'HEDIO DE SUB E~FRIAnENTO 

2.14 HASA VELCCTD\D LADO DE LA CO".AV· 

G'=-- 16284 
1.2656-- -- = 12867 

2.15. 1 CC'10FTCIESTE ho 

Re __ 12_!i6_7 _x_O.~S __ 
'- 12·x2.6x2.42 --= 161. 89 =í' Jll=6 . 4 @ tsc= 190°. S F -

r~ 
-- ( Q_,_ {!3.§~:?. 6x_2.d.L) - 3. 084 o .1364 -

;r= 6.4 X 3.084 X 

TEI:PERATURA DE P.hRED 

0.1364 X 12 --5.95- = 34 

34 o tw = 74.93 -e J 4+ll9POl- - ( 190.5- 74.93 ) = 78.117 F 

COR:;ECCION DEL COEFICIEl'~TE FTER~:o POR VISCOSIDAD 

2 6 
o.l4 

fo =(- 17 :1 -)= O. 768 

ho = 34x0.768 = 26.112 

@ tm=l90°5 y 
@ tw=78.117°F 
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CORRECCION DEL COEFICIENTE INTER~O POR VISCOSIDAD 

it= 1 

hio = 1198.67 x 1 = 1198.67 

2J8 ·coEFICIENTE GLOBAL 

1 
uD = 1... + o.ooT +O.oo019C+ o.oo15+ __ 1_ 23· 91 

26.112 1198.67 

2.19 COMPARACION DEL COEFICIENTE GLOBAL SUPUESTO 

23.91 7 20 U supuesta correctamente 

2,.20 CAlDAS DE PRESION EN EL CAMBIADOR 

~.20.1 LADO DE LOS TUBOS 

Re - 14759§JL~.JL.6.,_,2'=-- = 36642 ~f=O .00019 
0 -2.42 X 0.86 X 12 

@tm =86 F 
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V= 1475968 
62-:16 x --=-3---=6=-=o~o-- = 6 · 596 

2 
4 X 4 ( 6.596 ) X 62. 16 
0.9966 X 32.2 X 2 X 144 

A :¡;''J = 9.63 + 4.681 14.311 lb/in 

1.20.2 LADO DE LA CORA7A: 

Ds = 27 in 

B = 27 in 

12 X 16 
N + 1 = 27 = 7. 11-=f 8 

e = 0.25 in 

As 1.2656 

G' 12867 

S = 0.0121 
62.371 = l. 94 X 10 

- 4 

- = 4.681 

2 

39338 -=47f=0.0016 
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3. O Comportamiento del cambiador para el segundo corte; ----­

analizando los resultados anteriores, las características 

del cambiador a utilizarse serán las del primer corte,-­

por lo que se analizará el comportamiento de este equipo-

para las condicLones del segundo corte. 

NT= 468 

A= 1440.92 

AfT= 0.2453 

a) CONDENSAC TON 

Gt = 306411 
0.2453 

1249128 
v = 6 2 • 13 x'="'-:3,..,6""0:-::0,.-

hi 1230 ~-= 

hio 1230 0.62 -T= X 0. 75 

Si ho 339 

1249128 

5.6 

1198.67 

GiU tm 
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339 o 
tw = 88.93 + 339 + 119¿. 67 - ( 277 - 88.93 ) =130.39 F 

tf = 130.~9 X 277_ = 203.695oF 

G' =4~~3xl5.T5 = 17 ·15 

4G' ~B 4 X 17 15 
113 

<-T) =< --s-:s-6r--- ) = 2.31 @cf = 2o3.695°F 

2. 113 Y3 
( p ) ( 30.98 J -3 
~ 2 = 0.0024 x 436~x 4.17 x1o~= 1.922 x 10 
le e gc 

= 340.1 

340.1 339 ho supuesto correctamente 

o.l"-
~ =( -g -~~--)= 1.059 

hio = 1198.67 x 1.059 = 1269.39 

@trn = 88.93°F y 
@tw = 130.39 F 

u·c = __ 1269.39 x_l3_2 ___ 267 55 339 + 1269.39 - . 

= 1 
UD - 1------- - --_ -- 1- = 155.55 

-----:339" + 0.~01+0.000191 + -Q0015 +1269,39 . 
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b) SUB ENFR IAl'UENTO 

G = 306 411 1249128 t -- 0:2~- = 

V = 1249128 
62.26 X 36{f()" = 5· 57 hi y 

_]}lo_ = 1250 x g: ~~ = 1033.3 

G' 

hio = 1033.3 

_JQ2-ªA_ 
1.46 11153.4 

1250 @ tm = 74. 93°F 

iº = 6;2 x 3.084 x _(hl3g;9~ l.L_ = 32.94 

32.94 o 
tw = 74.93 + 32 .94 + 1033 , 3 ( 190.5 - 74.93 ) = 78.56 F 
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ho = 32.94 x 0.768 = 25.298 

~tw = 78.56°F y 

@ tm = 190, 5°F 

Uc = 25.298 K 1 1033.3 
25.298 + 1,033.3 =24.69 

u ____ ! ··- -- -·- ---~ D.= -y- = 23.15 
25.298 + 0.001 + 0.000191 + 0.0015+ 1 ~· 

1033.3 

·Con los coefj_cientes ·para este cambiador 

A = --- 677S6;-;;7,:3~...--
c 155.55 X 187.85 

A se= - 1792 688 
23.15 X 91.42 

Area total requerida para este-· corte 

Ar = 1078.941 

Area disponible = 1440.92 

1440.92 )' 1078.941 ···o¡¿_ 

231.884 

847.057 
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CAIDA DE PRESION EN EL C~~IADOR 

a) TUBOS Y RETORNOS 

Re = 1249 128 X 0.62 O 
2 . 42 x 0 .86---x"'-:1:-:::2--- 31010 ~ =O.ooo2 <:e? tm=86 F 

2 

.AFt= ~:ggo~-1o-i6~6.g~~gj~ ~4I~o~~--~= 7.01 

2 

.
IÁ ·_ Pr= _4_~ 4 x _ _(_~.6Q_} x 62.16 ___ 3 37 ~ 0.9966 X 64.4 X 144 - ' 

J1 PT = 10.38 Psi Z 10psi 

b) CORAZA 

G' = -i~4~~ = 11153.4 

11153.4 X 0.95 O 
Re= ·--a.-oio7X2 . 42 x 12 = 34100.=.,f =0.00165 @-t.'ll=277 F 

2 

1& Pe -i-x g:~~ 1~\f>-ro!6~~s~L~~= 2.48 ce tv=277°F 

_,b Pe = 2.48 psi 
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EVALUACION DE PROPIEDADES 

AGUA DE ENFRIAMIENTO 

t 1 = 72°F 

t 2 = 100°F 

BTU 
cP -= 0.9987 lboF 

€..: 62.371 lb/cf 

a) PRIMER CORTE 

~tm =88.93°F = 62.13 lb cf 

= 0. 73 CTP 

e_ H2o t!E tm ==6,2 .16 lb/cf 

DESTILADO 

COMPONENTE X ;;fi@ 103 .5°F 

MOR 0.49333 0.45 

Hz O 0.49333 0.6573 

MEG 0.01334 9.8 

kie1o3.5°F 

0.1181 

0.363ú 

0.1572 

c1f2 tf=103. 5°F (lb/cf) 

~ tf=103.5°F {BTU/Hr°F fcl 

@ tf=103.5°F ( CTP J 

~103.5°F 
48.32 

61.923 

68.548 
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fm::.. tJ .5414x2 .42 

@ tf=l03 .5°F 

=1.31 lb/Hr ft 

7. 
e=3059.2 

fA1
=1. 7161 

k3 =0.01377 

Densidad del vapor destilado @ 107°F ev =0.003 lb/cf 

0.003 . - 5 
Sg = ---6~2~.~371 =4.8 X 10 

Viscosidad del vapor (!i? 107°F 

COHPONENTE X f.{ v 107°F 

MOH 0.493i3 O .. oiDs 
H

2
o 0.49333 0.01025 

NEG 0.01334 0.0083 

~V= ~~: )ft f'i =0 .0102 CTP ~ 107°F 
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b) Segundo corte 

Para este corte se considerara que las propiedades de la­

corriente por condensarse y subenfriarse corresponder<in--

con las propiedades del MEG puro, ya que este componente­

se encuentra en un 99.88% en la corriente, y debido a la­

baja concentración de los demás componentes no alteran 

significativamente los valores de las propiedades. 

e H2o(J! tm =88. 93°F =62 .13 lb/cf 

Propi~dades del MEG~tf =203.025°F 

e "'66.05 lb/cf 

f' =5.566 lb Hr ft 

k =0.133 BTUHr°F ft 

'Z e =4362.6 

,.._'/.. = 30. 98 

~:l = o .0024 

tm = 88.93°F = 0.82 CTP 

tw = 129.05°F = 0.56 CTP 
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e H20@tm = 74. 93°F =62. 26 lb/cf 

Propiedades del l''lEG@tm =190 .5°F 

fl. =2,6 ctp 

Cp=0.636 BTU/lb°F 

k=O. 1364 BTUiHr°F ft 

f NEG~ tw = 78 .117°F =17 .1 CTP 

e V MFG~ tv = 277°F = O .0121 lb/cf 

S= 6~:~ii 1 =1.94 x 10-
4 ~ tv =277°F 

Propiedades del NEG@. tf = 203. 695°F 

Q. = 66.05 

fÁ = 5.566 

1<= o .133 

<2. z. =4362. 6 

í 
~ =30.98 

3 
k =0.0024 
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Cambiadores de Calor 

HOJA DE ESPECIFICACIONES DE CAMBIADOR DE CkLOR 

IIIJr~ Núm •. -:-:----.---¡ 
~~t_e __ --------------- _ __!t~!r;t-ncia_ ~íii_!!. ___ ·-----

--!D:;cl""'"'-"'ó"'n'----------~---------'li"liritu~~~-t~!!ón N~~­
J,(Je&l!z!~lón de 1~ (llanta (.:J79 

Compartamiento por unidad 

Bnja de e~pecificaciones de camb;ador de calor. [Reimpreso­
con autoriz:wiúu. Sland.ncls af thc Tzthulnr Exclwn!JCT Mnnu{acturers AssQ­
ciaHon. ~la, Fd. (1952).1 
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l-.4 Cálculo del hervidor de fondos de la colummt 

1.0 Para el primer corte 

1.1 DISPOSICION DE FLUJOS 

Wt 

t 1 

w t 

\ve 

J 

1 \ve 

1.2 DE BALANCES Y CO~TIICIONES DE ~PERACION 

Calor Transferido Q = 10041014 

Flujo de Vapor Wc 10 041014 
858-.-¿-- 11692 

Flujo de Glicoles Wt 10 041014 
= o.69 -x-is 970K-'@ tm = 283!2QIL 

Tl 364 275.5°F 

T2 364 

t1 268 

t2 283 
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F CALIEl\'TE F·FH O A 
T ALTA 364 283 81 
T·BAJA 364 268 _26 

A 15 

!NTD = 88.29 

u = 235 

l. 5 A~i\ DE TRANSFERP:C lA 

A = 483.95 

l. 6 CARACTERISTICAS Y DISTH IBUC ION DE Tl.iBOS: 

L 12 

L' 11.75 

Cal 14 

de O. 75 

di = 0.584 



At<.REGLO A 

Pt 

A/ft 

Aft 

1,, ·-
o .1963 

0.268 

Np = 1 

1. 7 i":ut-1ERO DE TUBrS 
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l\t - - 483 •. .92 - ---
- 0.1963 X 11.75 

¡, 8 AREA DF FLUJO T0::.'AT 

0.268x210 Aft = - 144 -x-1-- o.3908 

1.9 KUY:ERO DE REYKOLDS• 

ot = -0~~g0¿46 · 2 482 462 

20 9 . 8,.:)'210 

Re = - ___1!!81 il6u LQ · 584 1 _!? L=41 602 @. tm =275. 5°F 
1.2 X 2.42 

1. 1 o. 1 ccEFrc e ENTE n:D rvmuAL h i ·~t 
o.8 

Re = 4958 



hi 0.1161 
~- = o .027 X 2,584 X 4958 X ~Q ~~G- 825.2 

1.11 crF.FICIEKTE hi referido al exterior del tubo 

~-º 825. ¿ X g: ~~~L = 642 6 

l. 12 T'l1PERATLR:\ DE PARED 

c:i ho = 2195 

tw- 275 5 +--- ?1__2S ___ (364 -275.5) = 343.96 
- . 2195 +642.6 

1. 13 TE''oPERATURA DE PELICULA 

l. 14 i ASA VL.LOCIDAD L!IDO DE LA CORAZ:". 

G' = l/js~1Ío-;;273 = 28.165 

1 15 CCF1'ICIEKTE ho 

¡A 4 1!3 Ya ~ 
(-k--3·;¡.--g"·---) = (-0.057-7 X Q,_04:~4 ------8\_8 499 X 10-:> e ~ 3073.3 x 4.17xlO-í ' 

~ 1 3 
(___l!_G' -) =( ..iL1:;: 28.~65--)- 8.087 ~ tf =353.98°~-· t 0.213 - <.::::-

1. 51 
ho = s~o8¡-x-s:499 x 1o~s= 2196 · 6 



1 . 16 CO'·'PAR \C v-·r DFL CC'E'.'IC 1 ~'(;TE SL'PUE':T(; 

2196.6 "7 2195 ha supuesto correctamente 

1-17 CC"RECClO.\ PCR V sccqD,\D. 

Ql4 

Ir =C-6 :-~ ) = 1. 06 

hin = 642.6 x 1.06 681.1 

1. 18 COEFIC 'F"TE GLOB.\1 

ri = 0.0015¡ro O.OOOS¡nv x de 
di 

@tm 

@tw 

_l .. ~ 0.0005 + Q,QQ0259 +0.0015 + 63 l. 1 . 

1. 19 CO~·!L\;; · Cl 

275.5°F y 

343 .96°F 

X Ü 75 = 0.000259 
o--:-.584 

239 

239.?'235 r_; supucst.i..l es t:!ceptél'2-le 

1.20 e· 'D .. S DE PEESI:·:-.. E\ i-l. CM·BIADC'R 
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1 20, 1 LADO DE LOS TUBOS 

Re= 41 602-=Vf = 0.000185 

2 
A 0. QQQ 185 ( 2482 6412 X 12 X 1 O 

.LJ Pt = S:22xüi!ú:X ( o-:-58if)x-i.029--.Xl.o6 = 4.94 @. trn =275.5 F 
12 

1.20.2 LADO DE LA CORAZA 

ds 191/4 '' 

de 0.73 
e 1/4'' 

B 18'' 

N + 1 = 1L!L¡~_.7_2- = 7.833 =fl'8 

As= _19.25 X Q_,_25_~__)Jl__- = 0.6015 ft2 
144 

c;r .. ' = - 11692 --- 19438 0.6015 -

Re- - 1~4~ ]LQ_J.L ____ = 31524 ::.::::pf =0.0017 
- 0.0155 X 2.42 X 12 
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2.0 Para el segundo corte 

2.1 DISPOSICION DE FLUJOS 

\ve 

lvc 

2.2 DF BALANCES Y CO~TIICTONES DE OPERACJON 
CALOR TRANSFERIDO Q = 7 177 389 

FLCJO DE VAPOR lvc = 7 177 389 8358 - 8.5B.a = 

FLUJO DE GLICOLES WT = 6~~6~~,5 :· 6 81613@.tm = 2891304 

t1 = 289 

t 2 = 304 

T1 = 364 

r 2 = 364 

2.3 UITD 

ALTA 

BAJA 

F: CALIE~'TE 

364 

364 

Il>'TD- __ ¡~_ 
' -ln 75 

6()-

= 296.5°F 

F FRIO 
A 

304 60 

289 75 
6IY 

67.22 
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2.4 COEFICIENTE GLOBAL SUPUESTO 

u= 220 
2.5 AREA DE TRANSFERENCJA 

A = __ j_l77 382._ ---- - = 485 .34 
220 X 67. 22 

2.6 CARACTERISTICAS Y DISTRIBUCION DE TUBOS: SON LAS l"lTSl-'1AS 
DEL CALCULO ANTERI0R 

2.7 NIMERO DE TUBOS 

NT 485 · 34 210 42 211 =o.1963x11.75= · 7:P 

2.8 AREA DE FLUJO TOTAL 

.ll.ft = ~ 0 · 268 ---o 3927 n 144 x 1 - ' 

2.9 NUMERO DE REYNOLDS 

Gt - ---681 61:3- = 1 735709 - 0.3927 

R - . 17357Q9~__{ Q....28_4LlL} - 34221 
e - 1.02 x 2.42 -

.2.10.1 COEFICTtNTE INDIVIDUAL hi/ft 
2b o . 8 = 42.¡0 
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1/3 

( -º· 702 lii~~~__0<!l)=2.497 @ tm =296.5°F 

-~i = 0.027 X 4240 X 2.497 X 0 · 1113 653.75 ~JI (1r.s8!!_) 
12 

2.11 COEFICTE~TE hi referido al exterior del tubo 

_,o__ 653.75 x ~3~4- 509 

2. 12 Tf}~PERATURA DE PARED 

Si ho = 2470 

tw = 296.5 + = 352.47 

2. 13 TEMPFRATURA DE PEL TCLL.'\ 

tf =: _]52_,_~ 7-t- 364 - ---~ = 358. 235 

2H4 NASA VELC'CIDAD LADO DE LA CORAZA 

8358 
G' = 211eZ/3~Tf:-75 20 · 07 

2.15 COEFICIENTE ho 

( 3 ¡A: _(; ( _________ 0.0433 - ----~~)= 8.394 X 10-5 
k e g C 0.0574 X 3059.2 X 4.17 X 10 8 
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Va Ye 
(_A_Q~=( 20.07 X 4 ) = ¡4 7 0.208 7.28 

1.51 
2471 

2. 16 COI--!PARAC ION DEL COEFICIEl':TE SUPUESTO 

2471 "?' 2470 ..• ho = supuesto correctamente 

2.17 CORRECCION POR VISCOSIDAD 

o.l~ 

• {-..l· 02 -}= 1.069 
,"i!t = 0.63' 

hio = 509 x 1.069 = 544.121 

2.18 COEFICIENTE GLOBAL 

u = -- --- ------ -
1-- - -- --- 222. 14 

D 1 
544 • 121 + o.ooo5 +o.ooo259 + o.oo15 + zho 

2.19 CONPARACION DEL COEFICIENTE GLOBAL Sl:PUESTC 

222.14 ;>220 .•• U supuesta es aceptable 
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2. 20 CAlDAS DE PRESION EN EL CM-JBIADOR 

2. 20 . 1 LADO DE LOS TUBOS 

Re= 34 221==~f = 0.000198 

2 . 20 .1 U;DO DE LA CORAZA 

3.0 

N + 1 7 . 8333 -P 8 

As 0.6015 

G' - 8358 - 13895 
0.6015 -

ds = 19 1/4 

de=0.73 

e 1/4 

B = 18 

Re - -· ----.U~95 x.JL]l_ -- - 22 535-=P" f - O 0018 ' - 0.0155 X 2.42 X 12 - - ' 

z 
Pe ~~--l{Q!.OQ1.8 _{13_§95)__.<¡: 12,2~_x __ !,l. __ _ 

2 ) 0 22 X 10 10x 0.0057 x· 0.73 

2 
O .12 lb/in 

Debido a que los cambiadores requeridos para ambos cortes 

son muy similares no se .recalcular~ el cambiador del se-­
gundo corte para analizar el compc.rtamiento del primer -­

corte. 
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Propiedades 

Primer corte 

La concentración de NEG en esta corri.ente es de un 

99.88% por lo ·que laE> propiedades de la corriente 

serán consideradas como si estuviera compuesta.Je. 

100% de '·~EG 

e3 tm = 2755°F MEG 

Cp =0.69 BTU/lb°F 

t" =l. 2 c.5-·---.. - LJ-" 

k= o .1161 BTU/Hr ft 20F/C-t. 
e. =64 .178 lb/cf 

sg =_64 .178__ 1.029 62.371 -

~tf 353.98°F ( H20 )L. 

~= 55.437 3073.3 

~= 
0.088 X 2.42= 0.213 lb 

0.3865 BTU/Hr ft 2 °F/ft, 

¡._ij NEG @t~v = 343 .96°F = 

fA.;. H2Cv€tv. = 364:F 
C.H2oyetv = 364 F 

o .8 CTP 

0 0155 Ci"f' 

0.354 lb/cf 

'.t f1 =0 .0454 
l.l!l ,fl:: =0. 0577 

Sg 112ov t;r = 364°F - 0.354 0.0057 -62:37_1_ 
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Segundo corte 

, 
La concentracion de NEG en esta corriente es de un ---
99•88 %por lo que las propiedades de la corriente se-.. 
ran consideradas como si estuviera compuesta 100% de--
NEG 

~ tm = 296. 5°F (MEG) 

Cp 0.702 BTU/lb°F 
~ 1.02 CTP 
k 0.1113 BTU/Hr ft 2 °F//t 
~ = 63.62 lb/cf 

Sg - 63.62 
- - 62.37T = 1.o2 

@ tf = 358. 235°F( H2o) L 
e= 55.31 lb/cf 

f'A= 0.086 X 2.42 = 0.208 lb/Hr ft 

k = O. 3858 BTU/Hr ft2°F j ~t.. 

@t w 

el.: 3059.2 
z fi= 0.0433 

k 5
= o .0574 

0.63 CTP 
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Cambiadores de Calor 

HOJA DE ESPECIFICACIONES DE CAMBIADOR DE CALOR 

Olrr~ N'úm .. _,-~·---.--1 
~~~~~-·~--------------------·-'"~~~nd! ~úl!l·~· ___ ._-_-__ 1 

l~!r_e~~·!_O!_ __ . _____ , _____________ "S"''uhril•:d ele rotiu.dún Núm. 

LocaHt3rl6n de la plabta Jo'<'rha .L .!3 7.9 

~:_rririo ~~~~~t:uidad -~~/?.!:'!_001'? o e FOA[~0 .S ~l~rlilla Núrn·--~----l 
Tt.maño ¡!JY-o/ }( 1"'9'4'11 

Ti¡10 /J éL . r."ne~l:tda en+ .· :.. 

Su(otr!irle Jlllr unld3d486PtEsé~;~~;,;-u~~--~~~~~~- vur·rarus.s 1B5Fifstl 
Comportamiento por unidad 

Hoja de especificaciones de cambiador de calor. [Reimpreso 
con autorización. Srandards of tlze Tubular Exchnnger iUnnufacturers Asso­
ciation. 3a. Ed. (1!!52).] 
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2.15 CALCULO DEL ENFR'ADOR DE FONDOS PARA EL SEGUNDO CORTE 

!¡,1 DISPOSICION DE FLUJOS 

--:1 J 

1 1 ... 

l.¡ .• 2 DE BALANCES Y CONDICIONES DE OPERACION 

FLUJO DE GLICOL WT= 2319 
CALOR TRANSFERIDO QN= 261719 

Wc 

T1 

Wc 

T2 

FLUJO DE AGUA Wc= 261719 = 9359.3 

4.3 U1TD 

T: ALTA 
T: BAJA 

T1 289 
T2 104 

t1 72 
t2 = 100 

F: 

LNTD 

~9987 (100-72) 

CALIENTE F:FRIO 

289 100 
104 72 

157 88.4 
ln 189 

32 

A 
189 
32 

IfS7 



230 

2.4 COEFICIENTE GLOBAL SUPUESTO 
u = 28 

:1.5 AREA DE TR.ANSFERENC.fA 

2.6 CAR/ICTERISTICAS Y DrSTRIBUCIQN DE TUBOS 

TUBOS 

L = 8 

L'=7.75 

de= 0.75 

di = 0.584 

Arreglo: 1::.. 

Pt = 15/16 
l'\p = 4 

A/rt = o. 1963 
Aft=0.268 

F ACTORES DE OBSTRWCCION 

ri = 0.001 

ro= 0.0015 
Resistencias 

de 0.083 0.75 
rw di =34.lti'Zx(l":584 
=0.000259 
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2 . 7 NU~lEROS DE TUB0S 

NT - ___ l.QUL ____ = 69 .S -:==:S1 72 tubos -- o . 1963 X 7 . 7 S 

2.8 AR~A DE FLUJO TOTAL 

Aft = 7 i4~-~-'-~68 = 0.0335 

Gt = 
93S9 ·3 ----279 382 0.033S -

2 10.3 COWICIEl\TE INDIVIDUAr hi/ilt 

., = 62~H3~2%ao -•1.249 ~ = 37o 

2.11 COEFICIENTE hi REFERIDO AL EXTFRIO~ DEL Tl~O 

2 .1S .1 

¡tg = 370 X-- -8:5~4 = 288.1 

Por el lado de la coraza (Glicoles) 

tm- 104 ~ 289 ___ = 196.SoF 

COEFICIENTE ho 

As = -5~9~7g·i:8-H4x 12 - 0.20 

G' = - 26~~ = 1159S 

Re _ J1595 x 0.55 
- 2.5 X 2.44 X 12 87. 12 =PJH=5 
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1 3 1/3 
=( _ __] . ..§Lx _2 .LK._2ili_ -- -)- 3 083 

0.1353 - . Pr 

ha= __ 5_...é 3.¿_ 083~~ S~32l__x R ____ = 45 . s 

2 . 12 TENPERATURA DE PARED 

2.17 

tw - 86 +- --45-'- 5- - - --'(196 .5 - 86)=103. 76°F - 45.5 + 237.49 

CORRECCIC'i'i PCR VISCQSID.'\D 
0.14 

fa=( 
2

i5-)= 0.823 

0.14 

fi {-t~J = l. 029 

hio = 288.1 x 1.029 = 296.45 

ha = 45.5 x 0.823 = 37.45 

@tm=l96 .5°F y 
@ tw=103. 76DF 

@Em"'86°F y 

@tw=103. 7& F 

1.18 COEFTCIEI';TE GLOBAL 

•:D = -_-1 ____ --- --- ---- -- --- = 30.45 
296 45 + 0.001 +0.000259 + 0.0015+ _l-

. 37.45 

2.19 COMPARACICK DEL COEFICIENTE GU'BAL SUPUESTG 

30.45) 28 : . U supuesto correctamente 
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2.20 CAlDAS DE PRESION EN EL CANBIADOR 

2.20.1 LADO DE LOS TUBOS 

Re = - á:~6 3~2l4g · ;8i 2- - = 6533 ;::::yf=O. 000305 @ tm=86 °F 

2 
A Pt - o. 000305 X ( 279 38LL JL§ _x__.!L_ o 293 
~ - 5.22 X 1Ql0 X( _Q.584 ) X 0.9961 x-f:-629-- = . 

12 
2 

A Pr _ 4 x 4 x 1. 24.2_x_62.J.1 _ 0 • 168 - 0,9961 X 2 X 32.2 X 144-

2 
(1P TOT = 0.293 + 0.168 = 0.461 lb/in 

2.20.2 LADO DE LA CORAZA 

Re = 87.12. =¡?'f= 0.0066 

2 

Pe = g:~~6~ ioto 1;56:~~8:8Z3 ~ 1.061 = 0 ·0033 

2 
J1Pc = 0.0033 lb/in 
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EVALUACION DE PROPIEDADES 

Agua de enfriamiento 

@tm=86°F 

Cp- = 0.9987 BTU/lb°F 

e= 62.13 lb cf 

~ 62.13 
Sg = 62 . 371 0.9966 

fv\= O . 86 CTP 

f<!J.03. 76°F ( H2o)= O. 7 CTP 

GLICOLES 

@tm = 196.5°F 

Cp = 0.65 BTU/lb°F 

e= 66.1758 lbicf 

Sg = ~t~~~B -·- = lo061 
k= 0.1353 BTU/Hr °F ft 

ft = 2. 5 C'rf" 

f'l<E103 76°F (Í-1EG )= 10 CTP 
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Cambiadores de Calor 

HOJA DE ESPECIFICACIONES DE CAMll!AIJOR DE CALoR 

lll•r~ Kúm. 

_9~~-------------------- Jl!_!ri~Mi~ }lú~----------
- ~~~!':ri~,!!_______ ~·•lh i_t~~~~n~a~!6n Núm. __ -~-

4- Lot'Alllaclóu de Jz pbnlt J."trllil / .!J 79 
Sen-ir1o de b ur.lllad E"NF/?//}.00/r OE FON/.?95 

--- - ----
-~tm~r~20"X_2f_'_' ___ Ti~_t ____ . _ __.!)·l:~rtad.l en._·-----'-----

Suvctflde por 1mid.td /o,; 

111. -fjj¡¡,¡uciro·ui:nln 
Jl - Tuldtl;flmoiunu¡•¡·nlU--

·12 · \";,¡rur 
13 -~-f.f,JU.ido __ _ 

\·,u,•rdo!a~ ·-·­
N:J•···mJ-¡,;,/.1~ ---

H 
15 
16 
17 

·y,¡,itl<~u¡t•lf;,;ul••!to••n:lrn::.!'l" 
\';~¡lllrFira;:Fil ruJI:kn-:,,,¡,¡ 

Comportamhnto prrr unidad 

-- ~......--- --------.;--- --- ------~--
---------------------------1 

- ---- ----- --

IInja de especificaciones de cambiador de calor. [Reimpreso 
con autorización, Stmrdmds uf tlze Tubular E:n:/umycr ~:lanufacturcrs Asso. 
ciation. 3a. EJ. (1952).] 
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3.0 Cálculo de Tanques 
3.1 Cálculo de Dimensionamiento de Tanques. 

1.- Tanques T-1 y T-2 (Almacenamiento de Glicol Agotado) 
Tiempo de retencion (8) = 24 Hr. 
Glicol Agotado W = 217840 lb/Dia 

Calculo de la densidad de la mezcla ~ 104°F 

CO:·iPONENTE Xi e¡ @.. \04\0 r eiX'i 
MEG 0.90476 . 68.548 62.0195 
MOH 0.04762 48.320 2.3010 

Hz O 0.04762 61.923 2.9488 

em =I eiXi 67.2693 - 67.27 lb/cf ""' 

Volumen requerido mínimo. 

/ó ( e¡ 'Í •1¡0 

VRM = ·· 2J1,~j0--·= 3238.3 cf 

Dimensiones del tanque 

Diametro 
Altura 

15.9155 ft 
18 ft 

(15 ft- 11 in ) 

Volumen 

Desarrollo = 50 ft 

real: VR =_]I_j5.91552_ x 18 
4 

Nivel de liquido· 

3580.99 cf 

L = _4_ X __ J238·L - 16.28 ft 
TI 15.9155 2 -
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Tanque T-3 (Almacenamiento de Glicol Agotado Seco) 

Tiempo de retencion (8) 3 S Hr (Duracion del ler corte) 

Glicol Agotado Seco \i' 191577 lb 
Solidos insolublres w 6051.1 lb 

lv TOT 197628 .1 lb 

Temperatura de fondos del primer corte = 268°F 

e \!EG @ 268°F = 64.365 lb/cf 

Volumen requerido minimo: 

Dimensiones del Tanque 

Diametro 
Altura 

15.9155 ft 
18 ft 

( 15 ft - 11 in ) 

Desarrollo 50 ft 

Volumen Real 

Vr = -~ ~ 15.91552 
X 18 3580.99 cf 

Nivel de liquido. 

L = _4_ X 3070 ·~-
Tf 15.9155"- 15.43 ft 
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3.- Tanque T--4 (Acumulador de condensados ) 

Tiempo de Retención ( 6) = 15 min. 

a) Primer corte 

Vn = 5940.5 lb'Hr 

~107°F= 55.276 lb/cf 

W = 5940.5 X 15/60 = 1485.1J lb 

Volumen Requerido minimo. 

Vrrn = 1485. 13 26 867 f 
55.276 = · e 

b) Segundo corte 

Vn = 16284 lb/Hr 
(?l~104°F = 68.548 lb/cf 

. . . w = 16 284 X 15/GO = 4071 lb 

Volumen requerido minimo 

4071 
Vrrn = 68.548 = 59.39 cf 

Dimensiones del tanque 

Diametro = 3.82 ft (3'-10" ) 
Longitud = 6 ft 

Desarrollo = 12 ft 

Volumen Real: 

Vr =~X 3.822 
X 6 68.765 cf 
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4.- Tanque T-5 (Almacenamient([l de Metanol ) 

Tiempo de retención ( 9 ) = 3. 5 Hr (Duración del primer corte) 

Metanol- Agua· 1v = 5774.8 lb/Hr 

\Vt = 5774.8 X 3.5 = 20211.8 lb 

Volumen requerido minimo 

365.65 cf 

Dimensiones del tanque 

Diametro 
Longitud 

7.64 ft ( i ft- 7 11 ; 16 in 
10 ft 

Desarrollo 

Volumen Real· 

VR 

Nivel de liquido 

lT 
i¡ 

L = __ 4_ 

lf 

24 ft 

X 7.642 
X 10 458.43 cf 

X 
365.65 7.976 ft 
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5.- Tanques T-6 y T-7 (Tanques de corte de MEG ) 
Tiempo de retención = SHr 
Flujo de glicol destilado = 10856 lb/Hr 

WT = 10856 x 5 = 54 280 lb 

eMEG@l04°F = 68.548 lb/cf 

Volumen minimo requerido 

54 280 791.854 cf 
68.548 

Dimensiones del tanque 

Diámetro = 9.55 ft ( 9 ft 6 1/2 in ) 
Longitud = 12 ft 

Desarrollo 30 ft 

Volumen Real: 

Nivel de liquido 

_1_ l(. 9.552 X 12 
4 

4 791.854 
L =--::¡- x 9.5~5~zr--

859.56 cf 

11 ft 5/8 in 
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6.- Tanque T-8 (Tanque de Almacenamiento de HEG recuperado ) 

Tiempo de Retencion (e) "' 15 Hr (Duracion del 2° corte) 

Glicol Destilado = 162 840 lb 

Volumen mínimo requerido 
V _ ___J& 2 840 
HR- 68.548 2375.56 cf 

Dimensionamiento del Tanque 

Diámetro 15.9155 ft ( 15ft 11 in ) 
Altura = 15 ft 

Volumen Real 

Nivel liquido 

L 

_jL_ X 15.9155 l X 15 
4 2 984.15 cf 

_4_ x-
1T 

2375.56 
15.9155& - 11.94 ft 



242 

7.- Tanque T-9 (Tanque de Almacenamiento de Fondos) 

Tiempo de retencion (e)= 15 Hr 

Flujo de fondos del 2° corte \v = 1915.771 lb/Hr 

W = 1~15.771 X 15 = 28 736.565 lb 

Solidos insolubles 6051.1 lb 

W TOT = 34 787.665 lb 

el..@ 104°F 68.548 lb/cf 

Volumen minimo requerido 

VMR = 34787.665 
68.548 

Dimensionamiento del Tanque 

507.49 cf 

Diametro 7.957 ft (7ft- 11 1/2 in) 
Altura = 12 ft 

Desarrollo = 25 ft 

Volumen .Real 

VR = ~X 7.9572 
X 12 596.72 cf 

Nivel de liquido 

4 507.49 
L = -v x 7. 957Z 10.2 ft 
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3.2 CALCULO MECANICO DE LOS TANQUES . 

1.- TANQUES T-1, T-2 y T-3 y T-8 

CARACTERISTICAS TIPO: CILINDRICO VERTICAL 

~ = 15.9155 ft 
H = 18 ft 

LIQUIDO POR CrNTEKER 

Glicol Agotado 
Glicol Agotado Seco 
Glicol Recuperado 

CALCULO DEL ESPESOR 

T = ~~~· ~1L - + e 

t = espesor (in) 
e = densidad (lb cf) 
l = diametro (ft) 
S = Esfuerzo permisible (lb/in2) 
E = Eficiencia de soldadura 
S = 1/3 fr 

(]'"' = Esfuerzo a la tensión 
Haterial SA. 283- C 

o-sA-28~C= 55000lb/ in2 

MATERIAL 

S = 1/3 X 55000 = 18300 lb/in2 

E = O .6 C= 1/16" = O ·0625 in 
Para T1 y T2 

A.- 283-C 

104°F = 67.27 lb/cf 
268°F = 64.365 lb/cf 
104°F = 68.548 lb/cf 

t __§]~ .J17) X 15.9155 X 12 + 0.0625 = 0.132 in 
- 2 X 18300 X 0,6 X 144 

Para T3~T5t- .§4.3§L.L171f1L9.1.25 -1L 11 -+ 0.0625 = 0.129 in 
· 2 X 18300 X 0, 6 X 144 

Se utilizara un espesor de 3/16" corno mínimo 
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ESPESOR PARA EL CUERPO 3/16" 

ESPESOR PARA EL FONDO lí4" 
ESPESOR PARA LA TAPA 3/1&" 

CALCU'O DE LA TAPA• 

Deflexion maxima permiscible en la tapa = 3/4" 
(con una carga viva de 25 lb/sf ) 

4.11
1 

1 

15_.9155~ 
1 

Utilizando 4 refuerzos igualmente 
esparcidos. 

t = 15.9155 ft 

L =_15._§152__ = 3 . 18 ft 

U ht= 3.18 X 2 = 6.36 

h4 6.36 X 2 
"F =15."9155-- = 0.799 

A¡ 
&-¡:x = 1.175 

C1 .:=v-r-= 1 . 96 
2 

A¡= 1.175 ( 15i 9155 ) = 74.4 sf 

.. c1= 1.96 ( .....12·/155 ) = 15.6 ft 

hz 4.77 

hZ = 0.599 
r 

1lL '=t' 2 = o. 78 
r 

=VC2 = 1.827 
r 2 

.· .A2 = 0.78 X ( 1529155 ) =49.4 sf 

. 15.9155 , .Cz = 1.827 X ( - 2- ) = 14.54 ft 
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Peso de la lamina de 3/16" = 7132 lb/sf 
Area de la tapa AT = 15.91552 {-= 198.94 sf 

1/2 AT = 198z94 "' 99.47 sf 

Area soportada por el refuerzo ( c1 ) 

A = 1/2 AT - A2 
A= 99.47- 49.4 = 50.07 sf 

Peso de la tapa (Sección A)= 50.07 x 7.82 = 391.55 lb 

Carga viva = 25 lb/sf 
Peso vivo soportado en A = 50.07 x 25 = 1251.75 lb 

Carga combinada (ce) = 1643.3 lb 

h' = Carga Unitaria = _G.Q_ L . 
\v = 

1~~:¿3 = lOS. 34 lb/ft 

W t 2 
M Max = Momento Maximo = 8 , 

2 
M max = 105 ·3¿ x 15~Q ; 3204 lb-ft 

Modulo de Seccion Ms =M MA~ 

S = Esfuerzo maximo al corte 
Material del refuerzo Acero A-36 

S (A ·36) = 21620 lb/in2 

Ms 3 204 X 12 
21620 l. 778 in3 

Para canal de 4";5.4 idft Ms "' 1.9 in3 



Flexion maxima .A max 

5 wL4 
HAX = 384 EI 

bd3 
I = 12 
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E = Hodulo de elasticidad = 29 x 106 lb/in2 

d = 3/16" = 0.1875" 
b = 3.18 ft 

I = _1_,_1.8._~ g X 0 .... 1_§]53 = 0.021 in4 

4 
max = ~84-~0~93i-~o361ªxo.ill_Ll~ 0.397 in 

0.397" L 3i4" la deflexion es correcta 



2.- TANQUE T- S 

Características• 

l = 7.64 ft 
H = 10 ft 

Liquido por contener 

. 247 

Tipo: Cilindro Vertical 

Material , A - 283-C 

~107°F = 55.276 lb/cf 

.. Se utilizara para el dimensionamiento y calculo la densi 
dad del agua @60°F = 62.371 lb 'cf 

Calculo del espesor: 

t = _62.-..JII.x-2.1LI&4 x 1_2 __ + 0.0625 
2 X 18300 X 0.6 X 144 0.0787 in 

Se utilizara un espesor de 3/ 16" como "'inimo 

ESPESOR PK A EL CUERPC' 
ESPESOR PARA EL FONDO 
ESPESOR PARA LA TAPA 

CALCUL0 DE LA TAPA 

l ,· 

~ 
.:l.8z' .3 82' 

•, 
7.64-' 

3/16" 
1 4" 
3 16" 

i'tilizando 1 refuerzo 
Ay -1--- 7.642 =45 .84 sf 

22.92 sf 

peso de la seccion de tapa. 
22.92x7.82 =179.23 

Peso vivo soportado. 
22.92 X 25 = 573 

Carga combinada= 752.23 lb 
w 752 · 23 98.46 lb/ft 7.64 

_28.4_§_0 X 7.6_4~ 
!~í max = 

8 718.4 
lb-ft 
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718.4 X 12 3 Hs = --21620---- O. 399 in 

Para angula de 2 1 /?" x 21 /2" x 5/16" .51/ft Ms = O .48 in3 

b._l.64 
2 

el. o .1875 

3 
I = -iz64 x 12 x ~--0· 18i~- = 0.0252 in4 

4 
A 5 X 98.46 X ( --.1.44 ) X 144 x12 
~ max = -384X29x--io6--x 0.0252-- = 0. 646 in 

o .646 ¿ 3/4 la deflexion es correcta 



3.- TANQUES t- 6 y T-7 

CARACTERISTTCAS 

i = 9.55 ft 
H = 12 ft 

249 

TIPO CILI~~RICO VERT1CAL 

MATERIAL : A -312 T-304 

Liquido por contener NEG e~104°F = 68.548 lb/cf 

Calculo del espesor SST-304 ~ 75000 lb/in2:. s•25000 .),~ 
l.n 

t __ _ji8.,_5~]!; 1~9.55 x 12 + 0 _ 0 02 in 
- 2 X 25QQQ X 0.6 X 144 ·- ' 

Se utilizara un espesor de 3:16" como minimo 

ESPESOR PARA EL CUERPO 
ESPES0R PARA ELFONDO 
ESPESOR PARA LA TAPA 

Calculo de la Tapa. 

e. 

3/16" 
1/4". 

3/16" 

Utilizando 2 refuerzos igualmente es­
paciados. 

2 Tr .. Ar = 9.55 4 = 71.63 sf 

-~ = 7i· 63= 35.815 sf 

hr1 3.183x2 = 0.666 
9.55 

A¡ 
==V 2 = 0.916 

r 

::::P{-= l. 885 

,·, A1 e .916 

. •. e 1.885 

20.9 sf 

9 ft 



3.183 h2 = -2 ---

A2 =V¿ = 0.303 

e 
=V-- L = 1.486 r 

A2 = o.303 

. . c2 = 1·486 

250 

2 
( 9.55 ) 6.91 sf - z--
( 9.55 ) 7.1 ft ---z-

--~~- A2 = 35.815-6.91 = 28.905 sf 

Peso de la sección de tapa 28.905 x 7.82 = 226 lb 
Peso vivo soportado 28.905 x 25 = 722.6 lb 

Carga Combinada = 
\V = __ 2~8-'-º-= 105. 4 lb/ft 

948.6 lb 

105.4 X 92 
Nmax= -8--

Ns 1067 X 12 
21620 

1067 lb-ft 

0.592 in3 

Para canal de 3" de 4. 1 lb/H. Ns = 1.1 in3 

l 

F t--.---b-~-.3-I-83-.-3Td"'0.187S" 

3.183 X 1~0.1875 3 
I =- ----iz '4 0.021 in 

4 . 
·• max = _S,J __ l05.4_x_3

6
_,J83_x:JAS.xl2 0 4 "' 0 75 ~ 384 X 29x 10 X 0.021 = ' ~ ' 



4.- TANQUE T -9 

CARACTER!STICAS· 
il = 7.957 ft 

H = 12 ft 
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TTPO CILINDRTCO VERTICAL 
NATER 1 AL · A-283-C 

Liquido por contener '~G y Fondos e~l04°F = 68.548 lb/cf 

t _ __§8__,_548 2L1Lx_l....2]Lx_1_2 __ + o 0625 o 085" 
- 2 X 18300 X 0.6 X 144 • = . 

Se ut'lizara un espesor de 3/16" como mínimo. 

ESPESOR PARA EL CUERPO 3/16" 
ESPESr·R PAi<A EL FONDO 
ESPESOR PARA LA TAPA 

CALC.LO DE LA TAPA• 

/ 

' ./ 

1/4" 
3/16" 

UT~LIZANDO 1 REFUERZO 

Ar = -lf- x 7.957
2 = 49.72 sf 

AT 49.72 

( -z-= -z--- 24.86 

Peso de la seccion de tapa• 
24.86 X 7.82 = 194.4 1 

\ • 
\ 

\ 

'-,_ 
Peso vivo soportado. 

24.86 X 25 = 621.6 
carga combinada = 816 lb 

lv = 7 ~~~~ = 102. ss Ib/ft 
2 

NmaJ' = 102 · 5~~-_7_.,_25?_ =811.6 lb-ft 

Ms - 811.61Lli_ - o 45 . 3 
- 21620 - · ~n 

Para angula de 2 1.'2" x 2 .1/2" x 5/16" S f#/ft Ms 0.48 in3 
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l--------+l-r~oo.•B16 
b,7.~57 

z 
3 

1 = __!L:!Ll. 251 ]LO .1875 = 0 .0262 in4 
2 X 12 __:}_.957_ 4 

. A rnax ___ s_uQ2.55 x < 2 ) x 144x12 7 ~ . 384 X 29 X 106 X 0.0262 Q, 6 in 

0.76~07Sin la deflexion en permisible. 
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S.O Diseño mecánico del tanque acumulador T-4. 
5.1 Características de fabricación y condiciones de diseño. 

2 
2.1 

2.2 

Diámetro 3' 10" 
Longitud 6' 0" 
Tipo 
Tapas 

Cilíndrico horizontal 
Toriesfericas 

Material Acero inoxidable tipo T-304 (5=16600 psia) 

Presión de diseño. 

Cálculo 
Cuerpo 

Tapas 

a) Presión interna 25 psi 
b) Presión externa (vacío) 15 psi 

a presión interna 

t = 

t = 

t = 

p R_. 
SE - 0.6 p 

___ 2~-~~~3 -·--
16 600 x 0.85-0.6x25 

0.885 P D 
SE- 0.1 P 

0.04·'l in ::::ií1 3'16' 

t = 0,885 X 25 X 46 
(16 6ÓQ X 1 -(0.1 X 25) 0.061 -=?3/16' 

3 Cálculo a vacío 

3.1 Cuerpo 

Suponiendo T = 3/16' 

~ 3,864 X 12 
t . O.f875 

_L_ 6 
Do -=3-. ""86-=-4':'-x---:1:-:2.--

247 

o .13 



3.2 

~A= 0.00035 

B= 5000 

Pa 5000 X 4 
247 X 3 

254 

27 

(Presión máxima que soporta el cuerpo ) 

Pa ~ P Diseño~K 

Tci\f'cUo: 
Suponiendo t = 3/16" 

A = ____,o<-.:·~1..,..25'"---­
no/t 

-=PB = 7200 

0.0005 

7200 X 4 2 Pa = -+'='-~~~--- = 29 lb/in 247 X 3 

(Presión máxima que soportan las tapas) 

Pa 7 P Diseño =YOK 
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6.0 DISEÑO M~CANICA DE LA COLU}~A DE DESTILACION R-1 

1.- Calculo del espesor de la columna por presi6n interna 
1.1 Cuerpo 

1.2 

. PR C 
t= SE-0.6P + 

P = Presión de diseño = 25 psi 
R Radio interno en pulgadas. 
S E Esfuerzo de trabajo del material 
E Eficiencia de Soldaduras. 
C Corrosión permiscible pulgadas. 

Material, Aceroalncarb"on A-285-C 

S = 13700 psi 
E 85% (Radiografiado por puntos ) 
e = 1/8 in 

TAPAS 

t 25 X 3.5 X 12 + o. 125 1~'11)6 x 0·85 0.6 X 25-

t = 0.885 PL + e 
Se-o .lP 

E = 100% (Radiografiado tot al ) 
L = Diametro en pulgadas. 

0.885 X 25 X 7 X 12 0 125 261 T = 13700-x-¡- --o-:1 X25,. · =O. 

0.215~1/4" 

-=-P5/16" 
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2.0 Cálculo dd espesor de la columna a vacío;presión de -­
diseño 15 psi externas. 

2.1 CUERPO 

L = Longitud entre atiezadores (pulgadas ) 
Do= Diametro exterior del recipiente ( pulgadas ) 

Suponiendo t = 3/8" y considerando 1/8" de corrosión­
el espesor corroido sera 1/4". 

Para 

L S '-0" 

__ L, __ S X 12 0.71 Do = ;;;¡-xl:z-·:¡: o ~5 

Do/t 338 

A 0.00032 
B 4500 
p !L _B_ 

3 Do/t 

p = 3 X ~500 17.75 psi 4- 338 
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2.2 TAPAS 

A o .12S 
= Do/t 

A= Q.12S 0.00037 338 

B S 300 

p B 
Do/t 

p S 300 1S.7 338 

2.3 Calculo de los atjzadores requeridos . 

I Do2___I&__{t+ As/Ls ) A 
14 

A = ~2& 
E 

3 
B =tj.-

Donde: 

I 
Do 
Ls 

t 
As 
A / 

B 

E 

( P Do --=-~!,!.¡..,..._-,) 
t+ As Ls 

Momento de Inercia 
Diámetro exterior (in) 
Separación de attzadores (in) 
Espesor corrido (in) 
Area seccion~l del atiezador(in2) 
Factor de esfuerzo 
Factor 
Modulo de elasticidad 29xl06 psi 
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Para angulo de 3" X 3" X 1/2" As 2.75 in2 

B _3_ (J.2...JL.L.Zu2~ .S_} 3223 
- 4 0.250 + 2.75 

A= 

I 

2 X 3223 
-Z9 X 10 6 

60 

0.00022 

2 _1.]~ 
( 7x 12 ± 0.5_}_~60 x_i_~SO ± 60 ) 0.00022 

14 

2.003 <! 2. 22:. el calculo es correcto 

3.0 cáculo del espesor de la columna por cargas de viento 

3. 1 Cuerpo 

3 .1.1 Peso de. la columna 

a) Vacía 

Espesor: 3/8" cuerpo y tapas 

Longitud del cilindro incluyendo alfaldon 

37' - 0" 

Area del cilindro 

A= 1\" DL 
A = ifx7 x:l'=814 pie 2 

2.003 
ié 
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Area de las tapas 

dB 93.86 in 

A=+ ( 93.86 
12 

Area total de tapas = 96 pie2 

Area total = 814 + 96 = 910 pie2 

2 
) 48 pie2/tapa 

Peso de la placa de 3/8" por pie2 6.9 kg/pie2 

Peso del·· .. cilindro y tapas = 910x 6. 9 = 6279kg 

se considera un 25% como peso de los accesorios que i~ 
e luyen 

a) Platos 
b) Atiezadores 
e) Boquillas. 
d) Soportes de platos 
e) Aislamiento 
f) soportes de aislamiento 
g) etc. 

Por lo tanto el peso de la torre vacía será de 

6279 X 1.25 = 7849 Kg 
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b) LLena de agua 

Volumen del cuerpo 

V = .JI- D
2 

L 

V= ~ X 72 
X 28.5 

3 

1097 pie3 

V= 31. m 

Volumen de las tapas 

201 Gal/Tapa 

Vol. Tot. de Tapas 201 x 2 402 Gal. 
3 402 x 1.Jft5 = l. S m 

r o• 

por lo tanto el volumen total será, 

V= 31 + 1.5 = 32.5 m3 

y el peso del agua 

32500 kg 

Por lo que la columna llena de agua pasará 

32500 + 7849 = 40 349 Kg 



3.12 Di= 7'-0" 
t = 3/8" 

taisl= 1 1/2
11 
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Do= 7'-0" + 3/4 + 3" = 7'- 3 3/4" 
ht = altura del faldon = 9'-0" 
h2 = 1/2 altura total= 20'-0" 
h3 = altura total = 40 •-O" 

Carga por viento: 30 lb/pie2 (Pw) 

V = Fuexza constante 
V = Pw Do hJ = 30 X 7.3125 X 40 = 8775 
M= Momento 
~ = Vh2 = 8775 x 20 = 175 500 lb-pie 

l'!T = Nomento en la base 

~1T = N - [<h1) ( V - 05 Pw Doh1 )] 

NT = 175 500 - ~ 9)(8775 - 0.5 X 30 X 7.3125 X 9) ) 
MT = 105 410 lb- pie 

t Espesor requerido 

t = Hr 
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R Radio interior (in) 
S Esfuerzo de trabajo para el acero al carbon 

A - 285 - e 
E Eficiencia de junta 85% (radiografiado -­

por puntos) 

t = _105 410 x _g ___ - --- . :: 0.02 in 
42 xlfx 13700 x O .85 

Espesor requerido por presion internd en la parte lon­

gitud inallf1='-•'e' .... .).. -¡e. .. ~ 

t 

t 

_PD __ 
2Se- 0.4p +e 

25 X 7 X 12 ____ --- __ _ 
2 X 13700 X 0.85 - 0.4 X 25 - 0.09 in 

Espesor requerido por cargas de viento y presión inter­
na longitud i.nal. 

t 0.02 + 0.07 = 0.11 in sin incluir la conosiÓn 

t 0.11 ~O 125 = 0.235 incluyehdo 1/8" conosiÓn 
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Calculo del espesor de la columna por sismo. 

t = - _u __ M __ +e 
R2 1\ SE 

N = Nomento máximo 

N= 2 e wh 3 
3 

T = Periodo de oscilacion 

h3 2 _QQ_ 1/2 
T = 0.0000265 ( Do ) ( w t 
lv = Peso por unidad de longitud 

T = o.oooo265 < 7 • 3i~5 40349 X 2 20!!:_) ( _1_,_3125 ~1 ·' 2 = 
- 40 0.25 

Para zona sismica No.2 y TL0.4 

Coeficiente sismico C = 0.01 

M = L~. O..l.2L~Q34_2_x_~. 204 .lL 4.Q .. ·-= 237 145 
3 

T = - 422
12

\,x ~~~~~.2 x Ü.ss ... o.12s = o.169 in 

por lo tanto el espesor de la columna es de 3/8" en cuerpo 
tapas y faldon 

. 0.202 
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7. O Diséño Mecánico de Cambiadores de Calor. 

1.0 El diseño mecánico de los cambiadores de calor se sujetará 

a las normas establecidas en el codigo TAMA clase R, por -

lo que nos limitaremos a calcular los espesores de los es­
pejos. 

El espesor de las corazas, mamparas, díametro de los tensQ 

res etc, se leeran directamente de las tablas del codigo. 

2.0 Cálculo del espesor de los espejos. 

Formula general' 
p 1/2· 

Donde: 

2 -r) T 
FG 

F es el factor de tipo de espejo =1 

G es el diámetro medio del empaque. 

P es la presión de diseño que se eva 
luará como un 25% mayor que la-­
presiÓn de operación o 25 libras­

por pulgada cuadrada,lo que sea -­

mayor. 

S es el esfuerzo de trabajo para el­
material del espejo. 

2.1 Espejos del Precalentador de la alimentación 

F 

G 25 in 
P 150 x 1.25 = 187.5 PSIG 

l'!at= Ac. al Carb6n: A- 285C 

T = 25 x_1_ ( 187.75 ) 
2 12600 

Considerando 1/8 in por corrosión. 

T = 1.52 + 0.125 = 1.65 in. 

S=12600 psi 

1.52 in sin corrosión 
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2.2 BERVIDOR DE FONDOS 

2.3 

F = 1 

G = 29.5 in 
P = 150 x 1.25 =187.5 PSIG 

Mat= Ac. al Carbón: A-285-C S= 12600 

T _ 19.5 x_L 
- 2 ( ~~~66- ) =l. 799 in Sin corrosión 

Considerando 1/8 in por corrosión. 

T = 1.799 + 0.125 = 1.924 in 

CONDENSADOR 

F = 
G = 
p = 

Mat = 

T = 

SUB ENFRIADOR 

1 
40 in 
25 PSIG 
Acero Inoxidable 

40 X 
2 

T-304 S 16 600 

O. 78 in 

2.4 ENFRIADOR DE FONDOS. 

F = 1 

G = 2J,5 in 
P = 25 PSIG 

Mat = Acero al CarbÓn A-285-c S = 12600 

T = 
29.5 X 1 ;¿,2 

2 .12600 0.657 in sin corrosión 

Coniderando 1/8 in por corrosión 

T = 0.657 + 0.125 = 0.782 in 
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4,0 CALCULO DE TUBERIAS 

1.0 Secuencia de Cálculo de Líneas. 

IDENTTFICACION 

Las Lineas serán codificadAs por el sistema combinado 
de numeres y letras siguiendo la secuencia presentad~ 
a continuaciÓn. 

Primero un número que indicará el diámetro de la lÍnea. 
Segundo las iniciales del servicio que prestará • 
Tercero Un número que indicará el área a que pertenece. 
Cuatro Un número consecutivo de las lineas de la misma 

área. 
Como ejemplo se identificara una línea de proceso. 

(1) 

(2) 

(3) 

(4) 

Significa 
Signtfica 
Significa 

3"- P-001 
(1)(2)(3)(4) 

que se tiene un 
que se trata de 
que la linea se 

el área "cero" 

diámetro de 3" 
una linea de "Proceso" 
encuentra localizada en 

Significa que es la primera línea de proceso. 
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1.2 De los balances de materiales y condiciones de opera-­
cion establecidos previarnente,se tomaran los datos --­
de Flujo y Temperatura, a la temperatura de operación­
se evaluarán la densidad y viscosidad que presenta el 
fluido . 

1.3 Con los datos anteriores se procede a calcular el diá­
metro de las tuberias siguiendo el criterio de "Veloc_i 
dades recomendadas" 

1.4 Se tabularan las siguientes datos para cada corte y se 
presentaran a manera de resumen: 

1.- Número de Línea. 

2.- Flujo 
3.- Densidad a temperatura de operaciÓn 

4.- Rango de velocidad recomendada 
5.- Diámetro seleccionado. 
6.- Velocidad del fluido .. en la linea 
7.- Viscosidad a la Temperatura de bombeo 
8.- No. de Reynolds. 
9.- Caida de presión unitaria (.A P/ 100' ) 

2 Una vez calculadas las tuberias se procedera a hacer un 

índice de lineas que contenga la siguiente infommacion: 

1.- Número de linea 
2 - Sitio de inicio y final de las lineas. 
3 - Temperatura y presión de trabajo 
4.- Material de fabricacion y cedula. 
5.- Requisitos de aislamiento. 
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1.0 INDICE DE LINEAS 

1.1 LINEAS DE PROCESO 

~ No. ORIGEN DESTINO OF SERVICIO FASE NAT.AISUM 
1" P-101 POLIESTER P-102/103 104 G.Agot. L A.C. NO 
1" P-102 P-101 T-1 104 G-Agot, L A.C. NO 
1" P-103 P- 101 T-2 104 G.Agpt. L A.C. I\'0 
4" P-104 T-1 B-1 A/B 41 G.Agot L A.C. NO 
4" P-105 T-2 B-1 A/B 41 G.Agot L A.C. No 
3" P-106 B-1A P-108 41 G.Agot, L A.C. NO 
3" P-107 B-1B P-108 41 G.Agot. ·L A.C. No 
3" P- 108 P- 106/107 P-111 41 G.Agot, L A.C. NO 

1 1/2" P-109 T-3 B-3 A/B 41 G.Agot, L A.C. NO 
1 1/2" P- 110 B- 3A/B P-111 41 G.Agot, L A.C. NO 

3" P-111 P-108/110 C-1 41 G.Agot. L A.C. NO 
3" P-112 e- 1 R-1 280 G. ~bt L A.C. SI 
30" P-113 R-1 P- 114/115 277 DEST. V A. I. i\'0 
30" P-114 P-113 C-3 277 DEST V A. I. NO 
30" 'P- 115 P- 113 C-3 277 DEST V A.I. NO 
2" P-116 C-3 T-4 107 DEST L A. I. NO 
2" P-117 T-4 B-4 A/B 107 DEST L A.r. No 

1 1/2" P-118 B-4a/B P-119 107 DEST L A. I. NO 
3/4" P-119 P-118 R- 1 107 DEST L A. I. NO 
1" P-120 P-118 P-123 107 DEST L A.I. No 
1" P-121 P-120 T-6 104 MEG. L A.r. NO 
1" P-122 P-120 T-7 104 HEG L A. I. . NO 
3/4" P-123 P-121 T-5 107 NOH/H2o L A.C. NO 
16" P-124 R-1 B-2 A/B 289 i'iEG L ,\.e. SI 
12" P-125 P-2A/B C-2 289 i•IEG L A.C. SI 
10" P-126 P-125 C-2 289 NEG L A.C SI 
10" P-127 e- 2 R-1 304 ~·•EG L A.C SI 
3" P-128 P-125 T-3 283 NEG L A.C. SI 
3" P-129 T-6/7 B-6 104 l';EG L A.r. NO 

1 1/2" P-130 R-6 T-8 104 ~iEG L A. I. NO 
2" P-131 T-8 B-7 104 }!EG L A.I. NO 
2" P-132 B-7 POLIESTER 104 NEG L A. I. NO 
3/4" P-133 T-5 B-5 107 i"I0H/H2o L A.C. No 
3/4" P-134 B-5 DISTB. 107 ~IOH/H2o L A.C. 1\Q 
1/2" P-135 P- 125 C-4 289 NEG L A.C. SI 
l/2" P-136 C-4 T-9 104 NEG L A.C. NO 
3/4" P-137 T-9 B-8 104 MEG L A.C. NO 
1/2" P-138 B-8 DISTB 104 ~'EG L A.C. NO 
1" P- 139 P- 130 T-3 104 ~IEG L A.C. NO 

y L. J...( 1 . ' 
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LINEAS DE SERVICIOS 

f¡ No. ORIGEN DESTINO OF SERV. FASE AISLAH. 
4" VX-101 SERVICIOS VX-102/103 364 VAP. V DI 
4" vx- 102 vx- 101 C-2 364 VAP V SI 
2" VX-103 VX-101 C-1 364 VAP V SI 

1/2" CX-101 C-2 CX-103 364 COI\1]) L SI 
3/4" Cx-102 C-1 CX-103 364 CONO L SI 
1/2" CX-103 CX-101/102 RETORNO 364 COI\1]) L SI 

6" Af-101 SERVICIOS AF- 102/103 72 A. FRIA L NO 
6" AF-102 AF-101 C-3 72 A.FRIA L NO 
1" AF-103 AF-101 C-4 72 A:FRIA L NO 
6" AR-101 C-3 AR-103 100 A:CAL L NO 
1" AR-102 C-4 AR-103 100 A:CAL L NO 
6" ARl-3 AF-104/105 RETORNO lOO A:CAL L NO 

\: 

3" V-101 SERVICIOS V-102 70 VACIO V NO 
3" V-102 V-101 C-3 70 VACIO V No 

3/4" N-101 SERVICIOS N-102/103 70 -~2 V NO 
1/L¡" N-102 N-101 T-8 70 V NO 
1/4~ N-103 N¡.;101 ~-104/105 70 ,, V NO 
1/4" N-104 N-103 T-6 70 V NO 
1/4" N-105 N-103 T-7 70 V NO 
1/2" N-106 N-101 T-3 70 V NO 

3/4" AI-101 SERVICIOS INSTRill-1. 70 AIRE V NO 

NOTAS• 

1.- Las líneas de vapor (VX) tendrán una trampa a cada 75 FT 
de longitud equivalente • 
2.- ex significa condensado de 150#. 
3.- AF significa agua fria. 
4.- AR-significa agua de retorno. 
5.- V signifi€a Petorno y~cto 
6.- N significa Nitrógeno 
7.- AI significa Aire para instrumento 
8.- El material de fabricación de todas las líneas será acero al 
carbón ASTM A-106 C/C 
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5, 1 SECUENCIA DE CALCULO DE BOMBAS 

1.0 Con objeto de evitar errores se procederá a identifi-­
car la bomba que se calculará, anotando tanto el serv1 
cio que prestará como su numero de identificacion co-­
rrespondiente. 

2.0 Identificacion y registro de la (s) lineas (s) comunes 
a la bomba tanto en la succión como en la descarga 

3.0 Se identificaran cuales lineas estan conectadas en se­
rie y cuales en paralelo con objeto de definir el rec.Q 
rrido crítico tanto par.a la succión de la bomba como -
para la descarga. 

4.0 Se tomaran los datos de diseño requeridos para el cál­
culo asi como las condiciones de operacion de los ba_­
lances y calculas previos,; ademas se anotar~n las pr.Q 
piedades del liquido bombeado en cada corte. 

5.0 Se estimara·la longitud equivalente del recorrido de­
cada linea con base en el diagrama de flujo y los arr~ 
glos preliminares de equipos, presentados para poder­
realizar este cálculo preliminar,se seleccionarán ru-­
tas lógicas para el recorrido de las tuberías. 

6.0 Registro de c/u de las perdidas de presión que se pre­

sentan por la presencia de instrumentos ó accesorios-­

en las lineas. 
7.0 Determinación de niveles de succión y descarga para-­

calcular la cabeza hidrostatica de la bomba y el NPSH­

disponible, • 
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, 
8.0 Calcular la presion de descarga requerida para la bom-

ba mediante la recopilacion de datos en una tabla-re-­
sumen; los datos que contendra dicha tabla serán: Los­
valores de~ P/100' calculados previamente; El valor-­
d~ longitud equivalente total estimado; La AP de la 1..1 
nea calculada a partir de los valores anteriores por-­
medio de la relación: .!J P Línea ~ P/100' x Leg.to-1.. .. 
(PSIA); La cabeza hidrostática de la linea que se cal 
culará a partir de la .1:. P linea aplicando el factor 
~ para obtener su valor de tal forma que• 

Cabeza =!J P Linea x ~44 (ft), La presión hidroE¡ 
tática de la lfnea (PSIA); La cabeza hidrostática de­
la misma; La presión requerida por accesorios en la 11 
nea y por ultimo la cabeza hidrostática que provocan -
dichos accesorios. 

9.0 Calculo del NPSH mediante la fÓrmula: 
p - pO 

NPSH = ( 22 - z1 ) + - €. x 144 - HsL (ft) 

10 Hacer la especificación preliminar general de la bomba 
anotando los datos calculados así como los materiales-­
Y características principales. 
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1.0 
1 

Identificacion 8·1 A/ro 

1.1 Cálculo de la bomba: SOMSA .DE DLJNGtJT¡::jc¡o,..J .DE 

G¿ICOL At$OT¡&JDO. 

2.0 LÍneas comunes a la succion y descarga de la bomba 

2 1 Succi~n 4''- p. lOS 

3 " · a'' "" 11 ,· 3''-P-IfZ. 2.2 Descarga -P- 10~ j 3''-P-10&, -r-1 , 
a'~ P- ,o, 

3.0 Interconecciones 

3.1 Serie 3 1'-P-1Dii>13"-P-Ioe_¡y a''-P-111 ~ '!!.''-f'-ti'Z 

3. 2 Paralelo 3 "- P. loló ':i 3 ''-1~- 101 

4 O Datos para el diseño 

4.1 Flujo 

4 .1.1 Primer corte 

4.1. 2 Segundo corte 

4.2 Gasto 

4.2.1 Primer corte 

4.2.2 Segundo corte 

4.3 Temperatura de bombeo ( TB ) 

4.3.1 Pri.mer corte 

4.3 2 Segundo corte 

4.4 Propiedades @TB 

4.4.1 Primer corte 

4 . 4 . 1 . 1 Densidad 

4.4.1.2 Viscosidad 

4.4.1.3 Presión de vapor 

lb/hr 

6Zz:4o 

1.3115 

GP!vl 

1/B.s 

~9.35lb/cf 

8.44CTP 

--....O PSIA 



4.4.2 Segundo corte 

4.4.2.1 Densidad 

4.4.2.2 Viscosidad 

4.4.2.3 Presion de vapor 
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70.I0.9lb/cf 

4~ CTP 

.,_ o PSIA 

5.0 Estimado de la longitud equivalente 

5. 1 linea No. * diametro3j4 in cedula40 

5.2 Longitud equivalente {I!~Tt<4ADA CQ-.Jo 1.5 .DE.t.A 

~()Aüji71JO IZ6CT,:O J 

*' CONCEPTO L:EQ. CANT. L.EQ. ~~~ 

Longitud recta 1.5 10 15 3''-P- IOG. 

I.S lO 1'=> 3"_ f>- 108 

" 
11 1-5 10 lOS a''- P- 111 

1.5 so 15 g'!... P- 112. 
l\ 

1.5 33 50 4 '~P-105 
l 1 

Longitud equivalente total de la línea 210 ft 

6.0 Accesorios e instrumentos 

6.1 LÍnea No. 

3'! P-108 FICV-tof 

.3 '!.. p_¡¡t c-1 

3''- P- 1/2 FCII- fO{ 



CONCEPTO 

FICv-fo1 
e- 1 

FC\/ -10f 

.f:::,P Total de accesorios 

7.0 Presión Hidrostática 

( H.H: ) 

7.1 Succi6n 

de la 

P ( PS 1) 

10 
10 

6 

l[nea 

( P.H. y 

7.1.1. Altura de alimentación a la bomba 

7.1.2. Altura de succión de la bomba 

7.2 Descarga 

7.2.1 Altura de descarga de la bomba 

7.2.2 Altura de descarga de la linea 

26 P::> r 

cabeza hidrostát ica 

{ ~5 ft: 

í .5 ft 

1.. 5 f¡: 

21-5ft 

B.O Calculo de la presiÓn de succión y descarga requerida--

para la bomba , 

8.1 Evaluación 
8· L i DE:SCAIC.G;A 

LINEA 

3':... P-IOC.. 
3 1

:... P-ló\3 
3'~P-/II 

5 1~ P- IIZ 

8.' .'2.. Succ::.i o t0 
L.f/0 ff~ 

3 11_ F'- 105 

L':l P/too' 
/.83 
1 ·B3 
1-B3 
f. fóC. 

L e..!f.. 
/5 
1"5 

¡os 
75 

..t::,P¿ 

O. Z745 
0.2:745 
/. 9Z/5 
1. Z45ó 

~J':::>¿ = 3. 7155 ?SI 

'20 6J . .3S = 9. G32o P-5/ 
X. 

.144 

IJP zs. ooo ?.5./ 
A c. = 

21. b p.De.sc..6/2Gt:J -= 

H .JJE scA.ed7A-

3 8 • 34 7 S ~ ~ ~ f'S 1 

'79. ~z~ ~So fl:. 

Lec¡. 
so 

iJP¿_ 
O. ZS PSI 
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144 144 
* Factor de conversión P-H=- = --= 2,.0B 

~ fl:':l.3~ 

8.2 Sl'MARTO 

Presión de succión o .zs PSI 

Presión de descarga .a 9·0 PSI 

f!P bomba 38.75 PSI 

Head 79 ft 

9.0 Cálculo de NPSH 

1 O.(t.- O 
NPSH = (l. 5 - 1. ~ ) + -

G. ~.SS 
X 144 -O.SZ=ZI.':>ft 

10.0 Especificacion General simplificada 

( ver hoja anexa ) 
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ESPECIFICACIONES DE PROCESO 
PARA EL EOUIPO DE BOMBEO 

Prtlfl'SO diseñado p1•r Phnta Rec= . _f$.!;."'''--"C'-'0""-''-""------

~\~~~~~:: ]~~-~--~-~~~ g~~~~~~~~~=~~~~· 
~':"'_~:in /l_L.I~-~IYI!Jf!O~_.CHS_ ----- - - - -

~:ím_ ~;~¡;~~:~~~"0~~;~7~~=--- --~-:=r=~=--=~~ 
__ d2_~~lh:iS _jr~l~'!.__~r_:":~~ . 1 _ 

------------. ------- ------------
!!_ECESIDIIDES DF:L __ !'ROCES_(_I I•OR BOMBA ______________________ _ 
Ji'lui¡j'!__lnunl,.c<<ln .

1

. ________ . _
7 

__ :_ ________ GUaJ.(,.~QT~Qn... 

. e;~;~~~::• i;~~~;~~:~~~t]!s'::~,~~;¡;:~~-: --- ---: =~ :-~;'3 ----_-=__--= 
. }iulJI!nii. {t·nalquli'ra) ......,. · 

.Gasl.;::fil~l('atln ¡:,,.a foO"~:i_ 7_1ÍOm~_:_:.-:__=-:_-_::::- _i~~_::--
__!l~<~"_i<~f;J!.:J'_~J~O~w'.._,__ ----.;----:-,-'-,;:-: ____ ~$__:_ \á k.l 
_'!_:mpcr~I~J-ra 1lr _!~n~!~~t~--- ______ ______ !- r------· 4 1 • F · 
~isc~i_•~ad, rt·JJt~~ui!'es a laJ_~~~~~~~~~l_e ~~~~~- -~ ---~eL!a_ql!__. 

------------------ ---+---- -- --··---------

___ . ----~-::~~~±_·_ -----
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1.0 Ident ificac ion B·Z A/e 

1.1 Cálculo de la bomba : BOMlDA .De 'FOI-.)DOS 

2.0 Lineas comunes a la succion y descarga de la bomba 

Succion 16''-P- 1"24 2 1 

2.2 

3.0 

3.1 

3.2 

4 o 
4.1 

12 ''- o. ¡zs 
1
• ID''-P-I'Z.ID ,· to"-P-tZ.7 ¡' Yz'~¡o:>-135 Descarga ,~ 

li'Z''- P- 136 : 3 11
- P-128 

Interconecciones ' 
" • 1 2 •- f>-t ~ e;. 'r' '3 1

\.. P-1 2 Ir 
Serie ¡z'~p.ra'Sylo"-P-12./io V lo -P- 1<.7 1 

1?."-f>- \'l.~'1 Y<.' 1 P-13<;.; Y?." P-1'3";. y Y'l''-P-1"!., 
Paralelo Y~''..p_ 13 -;. '{ 3~-P-¡'28 y lO''P-Io~ 

Datos para el diseño 

Flujo 

4.1.1 Primer corte 

4.1.2 Segundo corte 

4.2 Gasto 

4.2.1 Primer corte 

4.2.2 Segundo corte 

4.3 Temperatura de bombeo ( TB ) 

4.3.1 Prtmer corte 

4.3 2 Segundo corte 

4.4 Propiedades@TB 

4.4.1 Primer corte 

4. 4 .1.1 Densidad 

4.4.1.2 Viscosidad 

4.4.1.3 Presión de vapor 

lb/hr 

GPM 

~ lb/cf 

'* CTP 

4"PSIA 



4.4.2 Segundo corte 

4.4.2.1 Densidad 

4.4.2.2 Viscosidad 

4.4.2.3 Presion de vapor 
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iClb/cf 

* CTP 

:;¡..psiA 

5.0 Estimado de la longitud equivalente ~ 

5.1 linea No. diametro in cedula * 
5.2 Longitud equivalente 

CONCEPTO L:EQ. CANT. L.EQ. en la línea 

Longitud recta ~ 

Codo 90° 

Longitud equivalente total de la linea ~ ft 

6.0 Accesorios e instrumentos 

6.1 Linea No. ~bP·124 
1b'' p.. \'Z.&. 
to''P..l3S 

J- E-4. 
c-z 
rl cv ~ c-4 



PI2.1Mite. CCR.T~. 

L. IIUE.I) "" (11:>/11.) Te. (•FJ e. (lb/d) <:i (6FN) J>Pj,oo' L<a~ .óP/t. 11 .. ~1"-rz4 1 ~Z{. ti/1 ?!~8 64.37 1 98B.z' 0-1/Z. 24 o. 027 1 Z. ''- P-1 Z!S 1 OZ'- €,1( Z€.8 64-37 1 q Be-2" o,ssl zo 0-0~3 to•!.. P-1Zfl> ':110146 Zl>B 64-37 187B.'JO 0.7SZ (!O 
O. ISO 10''- P-1~1 9'70 14ft, "2:83 64.oo 18S9.¡~ 0.747 s4 0-4o4 3':.. P..I'ZB ~<lbS Z6B ~4-37 1 09.3b ¡. Z.'Z. "fB /-1Ci7 

se<:;~~oo eoe.re. 
Te,(oF} eOb/c.rJ ~ (GPN) LJ P)oa 1 I.EfLlPh. 

Ll"-'é:A w {lb/flr-) 
/fD '' - P-tz4 ID$3CJ..Si! zsc¡ b:S-87 13.34 .qs ().OSZ 24 0.013 
12. 1

'- P-¡z.s ~3q.3z -z.8"1 63-81 1334-95 o./60 'ZO o.o3Z 
10''- P-t"Zó 681 ~\'3 '2.99 E::-3-87 !3&J.4l o.:se4 zo 0·071 
to''-P-¡z? 681~13 Bo4 63.43 1339-66 o.38Z 54 (). wa 
Y·t"- P-13S Z31c¡ 28"1 63.91 4·.53 9.7 Z.IQ -z..szz 
Yz ''-P·t3'- Z.31'1 lo4 64-\Z 4.S/ '3.63 (;S ~-~ 

N 
()) 
0"1 



CONCEPTO 
..1 E - f 
c-Z 
FIC.V 
c-4 
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P (PS f) 
1 

10 
10 
10 

P Total de accesorios de la línea l~0ert: fi¡'Zi'CDf.r€2>\P::;r 

7.0 Presi6n Hidrostatica ( P.H. ) y cabeza hid:rostatica 

( H .H: ) 

7.1 Succión 

7.1.1. Altura de alimentación a la bomba IZ.<:.ft: 

7.1 2. Altura de succión de la bomba \.5 ft 

7.2 Descarga 

7.2.1 Altura de descarga de la bomba 2 ft 

7.2.2 Altura de descarga de la línea 11 ft 

B.O Calculo de la presion de succion y descar~a requerida-­

para la bomba , 

8.1 Evaluación 
13. {.! be=~e&ro 

:PRJtJ.EI2 coers 

~. !. 'Z 

_L)j::>l ., 1·814 
jjPp.c.G. -=- Zl 
!>P2: = G:>.r 

S..:. CC.\ o o 

f'SI 

D p._ SUCC!OÑ 

S E CV {.)NDO c.oe Tl$ 

b. P¿ """ e¡. ot:t"J 

!::. Pr.:.cc.= 31 

~p~ .... 4 

~ !lP ~ .qc::¡.o9q 

PS 1 

/ 



* Factor de conversión 

8.2 Sl'MARTO 

Presión de succión 

Presión de descarga 

!:::. P bomba 
Head 

9.0 Cálculo de NPSH 

288 

144 144 
P-H= -- = --= 2..24 (Ptall-l.e.e.c.oer~) 

e ~4.37 

o 

44 

PSI 

PSI 

4t PSI 

\00 ft 

\44 ~ 2_.zS ( SUiOI.lt.o ~2-TE.) 
Co3.S1 

\. 'S 'So - \. S. 'So 
NPSH = ( 12.s- \.'So ) + -

G<\-.37 
X 144 -D,z.s= IO.?sft l'e.IMff COI2TE • 

• ><. \A, l1, _ 0·\2 =\O·~~\,. SE€,O"l.!loCOIHE. 

10.0 Especificacion General simplificada 

( ver hoja anexa ) 
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1.0 

l. 1 Cálculo de la bomba ~ 0"-'~A De 6;LIGO'- l::>GOTA.Do SECo 

2.0 Líneas comunes a la succión y descarga de la bomba 

2 1 

2.2 

Succión l ~~·- P- 109 

Descarga 1 Y'l. ''.. P-1 1 o 
1 

3 "_ P- 11 1 

3.0 Interconecciones 

3 1 ~ P-ll2 

3.1 Serie 1'/-z"- P- 110 7 .3"- P-111 Cf 3
1
:._ P-lll! 

3. 2 Paralelo 5 ''- P- 108 

4 O Datos para el diseño 

4.1 Flujo 

4 .1.1 Primer corte 

4.1.2 Segundo corte 

4.2 Gasto 

4.2.1 Primer corte 

4.2.2 Segundo corte 

4.3 Temperatura de bombeo ( TB ) 

4.3.1 Pri.mer corte 

4.3 2 Segundo corte 

4.4 Propiedades e>TB 

4.4.1 Primer corte 

4.4.1.1 Densidad 

4.4.1.2 Viscosidad 

4.4.1.3 Presión de vapor 

lb/hr 

GPH 

41 

lL/cf 

CTP 

PSIA 



4.4.2 Segundo corte 

4.4.2.1 Densidad 

4.4.2.2 Viscosidad 

4.4.2.3 Presion de vapor 

IO.!O't lb/cf 

4S CTP 

"-O PSIA 

5.0 Estimado de la longitud equivalente 

S .1 línea No. lll/P-lo'jdiametro 1 Y'l. in cedula 40 

5.2 Longitud equivalente (c.s:'iu . .¡PIDA <.oMo I.S .OE 

Ll.l. tO'-lGitToc. tcec:.r~) 

CONCEPTO L:EQ. CANT. L.EQ. ~la lin~ 

Longitud recta (.-s 10 I'S ¡lf1,''_ P-1 ot:; 

't l. S 11 'Z..~ 
1( ,, 

\ '2. -P-Ilo 

1 . <S. 70 lOS a''- P- \\1 \\ 

11 l. 'S So I"S ~ 11
- P- \12 

Longitud equivalente total de la linea 20Co ft 

6.0 Accesorios e instrumentos 

6 . 1 Linea No . 

1 Yz"- P-IlO 

.3"- p. J/'2 

3 1
'- p. 111 

FIC.V·/Oc 

:¡;-c'l'. ¡o/ 

e . 1 



CONCEPTO 

1=1 e v -1 óc 
FC'I/- /O/ 

e- ( 

292 

lJ P (PS 1) 

10 
S 

;o 

P Total de accesorios de la línea PSI 

7.0 Presi6n Hidrostática ( P .H. ) y cabeza hidrostática 

( H.H: ) 

7.1 SucciÓn 

7.1.1. Altura de alimentación a la bomba 

7.1.2. Altura de succión de la bomba 

7.2 Descarga 

7.2.1 Altura de descarga de la bomba 

7.2.2 Altura de descarga de la línea 

1. ~ Ce 

1.s ft 

i .~ f¡: 

'Z.I.Sft 

B.O Calculo de la presion de succiÓn y descar~a requerida--

para la bomba , 

8.1 Evaluación 

8.i .1 .bs.sc~e<>?D 

.!J P ¿ -= 0. /S 7 

()P IJCC. = 2'5. 00 

6 pE! ~ 9. 74 

PSI 

ps. 1 

psi 

3<(..8"'}7 ps 1 

7/. GB ~1: 

8. {. t succ;tÓAI 
.!J pl. ... o. 03'3. psi -;!:::.o 



* Factor de conversion 

8. 2 Sl'MAR TO 

Presion de succión 

Presión de descarga 

f::, P bomba 
Head 

9.0 Cálculo de NPSH 
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144 144 
P-H= -C = í'O-IO; 2 .os 

o PSI 

.34.'8'17PSI 

3S PSI 

7Z. ft 

(O·b- O 
NPSH = (l. S· 1.'5 ) + - 7o.10, 

X 144-D.Ob7=ZI.1 ft 

10.0 Especificacion General simplificada 

( ver hoja anexa ) 
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-----~~~~---.f\_--·. ~.p -==~ 

'---------------------~----- ---·---- -----------
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1.0 IdentificaciÓn B-4 A/a 

1.1 Cálculo de la bomba 130NBA .De c..oND<:A.J.sFJ..DOs. 

2.0 Líneas comunes a la succión y descarga de la bomba 

2 1 

2.2 

3.0 

3.1 

3.2 

4 o 
4.1 

4 .1.1 

4.1. 2 

4.2 

4.2.1 

4.2.2 

4.3 

4.3.1 

4.3 2 

4.4 

SucciÓn z·~ P- 11r 
Descarga tfz'~P-1/Bj sf4"-P-t19; 1 '!..p.¡zo; 3A ':P-12 3 

1':- P- 121 · 1"- P-12 z 
Interconecc1ones 1 

-al ' y ,, / 11 
Serie 1Yz~P-li8Y-t4'-P-11'1 ;1 -z.-P-1187' -P-Izo;I~P-tzo 

Y 111-P-tz.lof l'!..f>-I'Z.C: V 3/4"-P-IZ-3 
Paralelo 1 11 ·y4 -P-IIg y I!!.P-It.O 
Datos para el diseño 

Flujo 

Primer corte 

Segundo corte 

Gasto 

Primer corte 

Segundo corte 

Temperatura de bombeo ( TB ) 

Prfmer corte 

Segundo corte 

Propiedades @TB 

lb/hr 

GPH 

\tn 

\04 

4.4.1 Primer corte 

4.4 .1 .1 Densidad 

4.4.1.2 Viscosidad 

4.4.1.3 Presión de vapor 

5'S.216lb/cf 

O.s~s. CTP 

0..773 PSIA 



4.4.2 Segundo corte 

4.4.2.1 Densidad 

4.4.2.2 Viscosidad 

4.4.2.3 Presion de vapor 

296. 

68.S~lb/cf 

. 9.8 CTP 

/.54-7 PSIA 

5.0 Estimado de la longitud equivalente 

5. 1 1 ínea No. *- *- diametro .'JI'. in cedula zo. 

5.2 Longitud equivalente (t.sTu-tP\bA coMo t.t::> .DE Lt!>) 
l...or..:.c;;I,.IJ!:> ~Q.C.T"P. 

*'* CONCEPTO L:EQ. CANT. L.EQ. en la línea 

Longitud recta \.S "'2..0 .30 z'!... P-117 

11 ¡.s l o 15 1 1/1.''- ?-118 

11 \.S 40 <óo ~4''- P-\1'1 

11 \.S 40 ~o 1''- P- \ZO 

11 \.'S 40 óV .3/4.''- p-1 'Z 3 

11 [.S 1 o 15 ¡''- ¡?-I'Z.\ 

Longitud equivalente total de la linea ft 

6.0 Accesorios e instrumentos 

6.1 Linea No. 

3/4"- P-IICJ 'FI'-" 

¡l•_ P-tzo pe../ 

1 ,,_ ? - \"2. 1 L-C." 

¡l'_ P-\"2-"l. 1..-C\1 



Pt<./HEIZ. C OIZTE 

LINEA W (tbjH.) q (tSP/'-1) LlP/too' LJPJ,oo' x L.ef. 
zp . P. 111 ..5941 13-4 0-12 0.03~ 

1 '/z". p -11 g 5CJ4/ 13.4 0.4.3 0-06.s 

Bú''- P- !19 l~tP 0.38 0.0/.5 0.009 
/''- ?-IZO 5775 ¡3.oz 3.2.3 1-938 

3,# ''- ?- IZ3 6775 /.3.02.. ¡4./1 8.466 

SE~oAJoo Co.en:. 
LINeA y.J {!b/14.) ~ ét:;FN) L3P/too' ó Pj,oo' >< L se:¡ · 

2
11

- P-117 10e84 .32. 68 /.3/ 0.393 
/Yz.'~ P-118 lb Z84 32. "B 4-31 i::J. 646.5 

N 

3/4''-P- 119 5428 ¡t;J. 89 /2.SS ?.53 \0 
.._¡ 

/
11

- f-IZO /0 856 z/. 79 /l-33 6.798 
t''- p-¡zr ID 8S6 2/.79 //7. 77. :2.. 5/SS 
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f:, P ( PS 1) CONCEPTO 

FIC.v' 
P.c.\/ 
L..OI 

1 o ¡:>s.l 
:Dit=élGEIVC..II>tL *'~41: 

;t Ps.l 

_bP Total de accesorios de la 1 ínea i'> r 

7.0 Presión Hidrostatica ( P.ll. y cah0za hidrostci"t ica 

( H .H: ) 

7.1 Succión 

7.1.1. Altura de alimentación a la bnmba 

7.1 2. Altura de succión de la bomba 

7.2 Descarga 

7.2. 1 Altura de descarga de la bomba 

7.2.2 Altura de descarga de la Hnea 

8.0 Calculo de la presion de ::;uccion y 

para la bomba 

8.1 Evaluación 
8 .1.1 ?~·~ere. C.orz.rE... J " 

o) Co .... sldeYan.!o el yecor.< o F' 5/4. - f'-11'1 
.6Pc.. .. o.o74 
I:..Pt>cc . ., lb JJ P. TOrt:>L = 23.317 

t:. PE .. 13. z4-3 el f 1'!.. P-rz.o 
b) Corl&ide .. ~~'"J"' reeo....;elo ror 

f1Pt.. ~ tO. 4i>'l 

LJP.occ. .= Z 
lJPe .,. 4.Z2Z 

zr.s re 

r.s ft 

1· '5 L. 

3~ fe 

dm;carp.a r·~~qu~ri !iél--

ps.¡ 
).J>P . .btF. 

1 :::6. bZC:. PSI 

~. l.l SE.GtJ/.J!Io Co~re.. 1 .1 ,¡ 11 
fl} ee,.,.side.Ta"Jo e.\ v-econ'Í.<Do r""~ .Jj4 -P-119 

bPl" €3. !lbS 
t::.P~-:10 
b.Pa ~/6.4-J 

!J p roTtJL ~ 34-. 60{;JS fSI 
'/ fjf.])IF . 

/ :: ¡7. 40hS PSI 
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* Factor de conversión 
144 

r- H== e 

8.2 SI'MARIO 

PresiÓn de succiÓn o 
Presió'n de descarga 35 

j,P bomba 35 
Head 73.5 

9.0 Cálculo de NPSH 

o. 773- o. 773 
NPSH = {ZI.S- /.5 ) + ------

5S·Z.7C,. 
/.54-7 -/. '5.47 

GB.S48 

!'SI 

I'SI 

l'ST 

ft 

X 144 -O.o"t=/Cf.Y ft p¡etJo/E~ CP&ré 

·.c.. J44- -o.ez , ¡q,¡~ ft ss<.u.Hao coerE 

10.0 Especificacion General simplificada 

( ver hoja anexá ) 
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~------~--~--~-~-~-~--~--~-------~--~--~------------

ESPECIFICACIONES DE PROCESO 
PARA EL EOUIPO DE BOMBEO 

~~~o- ~h:~_ñ~~Yt''-'----------~'~?:.!!t_:~. 
~~erisatlu pnr __ ":E::;"'-·p~uc:,·-.!.N~ú~m:;.. ,---=--.-.:-;;-----:: 
Fecha l'nrla•la Núm. 6•_...:4=· _:A:_:¡¡/ce.,,._,=~= 
~~NÉ~J.,~S --------- __ _: _________ _ 
~c_:r¡.,in __lf!!JOA/IA.A A/iL. ______ ~ ----· . 
-----~O..I'J/)~S -r---~----------

1'\úm. nt'rc-sariOTKil-usn regular 1 
__ tl:~~~l~~~~J-~~i~~~-- _.__ - ---,------

,._,, 
-----------------------

------------··-------- --------·------

----------------- ---- ---· 

COtiDICIONES DE DISERO 

Ti¡m de nmtnr r¡•¡·nmendadn '/ZVEeA. D..Jf!__ ----------------------- ~--------- -
- llt«"~r --- ----_----·--,<::)(Pi- o~ lO.!:'~ -

llt• n•s~:na 

_________ P_CR __ e. ___ ~ g~-r;~ __ s. ___ lfP ___ ___, 
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1.0 Ident ificac io'n B-5 

1.1 Cálculo de la bomba .. r?:.OM E'. A !.::JE "--€TI.l"-'OL 

2.0 Líneas comunes a la succión y descarga de la bomba 

2 1 Succión 3''-P-133 

2.2 Descarga a'~ P· 134 

3.0 Interconecciones' 

3.1 Serie 

3.2 Paralelo 

4 O Datos para el diseño 

4.1 Flujo 

L¡.I.1 Primer corte 

4.1.2 Segundo corte 

4.2 Gasto 

4.2.1 Primer corte 

4.2.2 Segundo corte 

4.3 Temperatura de bombeo ( TB ) 

4.3.1 Primer corte 

4.3 2 Segundo corte 

4.4 Propiedades~TB 

4.4.1 Primer corte 

4.4.1.1 Densidad 

4.4.1.2 Viscosidad 

4.4.1.3 Presión de vapor 

lb/hr 

'* 

GPM 

S.S.Z76 lL/cf 

0.53S CTP 

~O PSIA 



4.4.2 Segundo corte 

4.4.2.1 Densidad 

4.4.2.2 Viscosidad 

4.4.2.3 Presión de vapor 
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5.0 Estimado de la longitud equivalente 

5.1 lÍnea No. '* diaínetro .3 • in cedula ~ 

5.2 Longitud equivalente 

lb/cf 

CTP 

PSIA 

CONCEPTO L:EQ. CANT. L.EQ. en la linea 

Longitud recta 

Codo 90° 

\JUICAME.f..)TS s;:e;. Co~S.IDe.e.Ae.ll" G>'H5 &C.. FLUIDO 

ATf:.....t:.Ves.Af?...O' L...~ M~~ 6tcJ e.ru.:. 

Longitud equivalente total de la lÍnea ft 

6.0 Accesorios e instrumentos 

6 . 1 Línea No. 
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CONCEPTO j;. P ( PS 1) 

~p Total de accesorios de la linea l'S I 

7.0 Presión Hidrostática ( P.ll. y cabeza hidrostática 

( H.H: ) 

7.1 Succión 

7.1.1. Altura de alimentaciÓn a la bomba 1.5 fr; 

7. 1 2. Altura de succión de la bomba l. S ft 

7.2 Descarga 

7.2.1 -Altura de descarga de la bomba 1 • 'S. fr. 

7.2.2 Altura de descarga de la Hnea 30 ft 

8.0 Calculo de la presion de succi.on y descar¡>;a requerida--

para la bomba ·, 

8. 1 Evaluación 

.i}f C.~PACIDAI:I .DEL T-S 458.43 e 1 
61 VAC/A Oo 4 H-orl:bS-

~,.. 458.4~ )(. l.4'g ...;. 4 ':' C..o -:. 14.Z87 ~PM 

( (.01-:)S\ ~e ~A"-'Co -EL ,-c. a.!>Q.U E t...L.E. '-.)O A .$.U 

MC..XIM~ CI::.Pt:>CICI A!:l. 

A p __ ~o 5 S · Z. lb ¡ ( . S Z. 
~ H- = ¡e t4f ..., 

lJ P 146,.,~vete e. ::. 20 ps f 
óP .,r;rtJ" -:. 

pst 

3J.'5Z f.S 1 
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144 
Factor de conversiÓn z.~os 

144 
P-H=­

e SS,27G> 

8.2 Sl'MARTO 

Presion de 
... () PSI SUCCl.On 

Presi6n de descarga .3Z PSI 

../JP bomba ::!.2. PSI 
Head 84 ft 

9.0 Cálculo de NPSH 

NPSH = (I.'S- 1. ~) 
(O." - 0 + -- ------· ·----

!S.Z7b 
X 

10.0 Especificación General simplificada 

( ver hoja anexa ) 

144- o =27ft 
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ESPECIFICACIONES DE PROCESO 
PARA EL EOUIPO DE BOMBEO 

Proceso di'Oñado nor Planta ~éC . .úe (il.fCO(.,. 
Itevi~do_p•-,r---------------------~~~:,=·p~oc=·._~N~ú=m~.~~=~~·~=-----------~ 
~g_~ha ---·~-~=====c.c-:==c===l'-'ur=-la_<lc=a:=N:=ÍI:=m:=·.¡=_e=:c··~=~:oc·::c_:_===o=oc..o= 
GENERALE_S~~~~--c~---------------~-----------------­
~..fioio c,o..etSr-1 t:.IE ME:?.c..t._A__+---- --··-·--------·· 
...M~r..il;.;o t.. --~~A--·--+-~------

Nfim. nrrrs;tr1o J !~~~~-r~~~!- ---·- _________ -~L--------
--~~ ~~~~~~1:~'~_!_~ .. ~~~~-------·---------- . 

••.t. 

-----------·------------ ---------
CONDICIONES EN LA DESCARGA ([;OMD/1) . 

-~:~;:;;l~;~~~·~o~ttnrn:~,:-,:,;n~~oH~~~ff~~;~ -~1,~~{!-¡f 
Capacidad a }as e•mdiciones dr: dtsr:uga r--- J.A. ~ ~f'2_cl_ . ·------¡--- • ..,. -

-----------------------+---·-··-- -··----
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1.0 
1 

Jdentificacion 
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1. 1 Cálculo de la bomba 80/o45A DE. t;;Uc.oL RecuPE,eADo 

2. O I íneas comunes a la succión y rieRcare,a d~ la bomb;' 

2 1 
1 

Succion .3 ·-P-129 

2.2 Descarp.a Nz'- P-13° ; ! 11:~ P- 139 

3.0 Interconecciones 

3.1 Serie 

3. 2 Paralelo ¡1k''- P-130 ::1 ¡'Z"-P-13q 

4 O Datos para el diseño 

4. 1 Flujo 

4.1.1 Primer corte 

4.1.2 Sep,undo corte 

4.2 Gasto 

4.2.1 Primer corte 

4.2.2 Segundo corte 

4.3 Temperatura de bombeo ( TB ) 

4.3.1 Primer corte 

4.3 2 Segundo corte 

4.4 Propiedades @T13 

4.4.1 Primer corte 

4.4.1.1 Densldad 

4.4.1.2 Viscosidad 

4.4.1.3 Preslón de vapor 

l t /hr 

27/40 

104 

lt./cf 

I'~; lA 



.... -

4.4.2 Segundo corte 

4.4. 2.1 Densidad 

4.4.2.2 Viscosidad 

4.4.2.3 Presion de vapor 

307 

f.Q.548lb/cf 

9.8 CTP 

tv O PSI/\ 

5.0 Estimado de la lonp,itud equivalente 

5.1 línea No. ~ diámetro~ in cedula 10 

5.2 Longitud equivalente (ES"TIMII..!>.A coMo t.st>e. 
L/l. \.. t> "-l6H"TVD 1<:-EC 7" ,:>.. ) 

CONCEPTO L:EQ. CANT. L. EQ. en la linea 

Longitud recta 1-5 7 lb 3 11 -P-JZ.'i 

(1 (. 5 50 7S IY-z''-P-130 

11 1-S 80 t"Z.D 1 '/·z"- P-1 "39 

Longitud equivalente total de la línea ft 

6.0 Accesorios e instrumentos 

6 , 1 Linea No. 
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COI'\CEPTO .{\P ( T'S ') 

~p Total de accesorios de la linea 1'3 I 

7.0 Presion Hidrostática ( P.II. ) y c;¡beza hidrost,ttica 

( H .H: ) 

7.1 Succión 

7.1.1. Altura de alimentaci6n a la ~Jmba 

7.1 2. Altura de succi6n de la bomba 

7.2 Descarga 

7.2. 1 

7.2.2 

Altura de descarga de la bomb<~ 

Altura de descarga de la linea 

J.S ft 

I.S ft 

I.S ft 

ltó.Sff: 
t'LsC~ 

Pfa-IIAE la '{ 
'i>Ec...oooo coerti 

PetMstz ~fl-TE. 
S.E6i11A>0<> CC~Te 

8 .. 0 Calculo de la presión de succio"n y descarp.a r-'"quericia--

8.1 
Q.U 

para la bomba , 

Evaluación 
Succ.tÓ...:> 

PSI 

g:-rz- .Q ESCt.t'26iA Cot-:JS> ICE.e~ot>o EL IC.e!CO~tGtOo POR. Jlf?.".P-I30 

/JPL = 75 ll Cf.lóS ""' 7. Z 4 PSt<:; 

11P~ • s. "Vz . ~ ,. T 14 P~tc.; 
fjP lt'r"" ¡4. 38 P~l6i 

DéSCt:,.~G¡t\ 

f)PL-= t2.0 "­

t,P~ ""' 1 ~ "-

Col>!> S 1 .berct..~Vbo ¡:;,(. eeco.e.rct no ?o~ ~~~'P-1'3'1 
e¡ · G:.c:;. :o- 11 • SS PS.Iéi 

ljz.1 =- 8-S7 Ps.llí7 

6P TO r--=: '2.0. IS.P~( ~-
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Factor de conversiÓn 
144 144 

P-H= ·e- =(;~.~i z.l 

8.2 SI'MARTO 

Presioñ de succion - (D. os PSI 

Presión de descar8a ZO.I'S PSI 

~p bomba '2.1 PSI 
Head 

4S ft 

9.0 Cálculo de NPSH 

NPSH = (\.S- ¡.~) 
to.¡;,- b 

+ -- X 144 - o4 = z.1 ft 

10.0 Especificacion General simplificada 

( ver hoja anexa ) 
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1 

ESPECIFICACIONES DE PROCES.O 
PARA EL EOUIPO DE BOMBEO 

l 

G L. t c.aJ.;...E._i;L_ 
_____ j,J_Q. ___ _ 

--------------------------- -------------

---ZL----~ 
- --4S.. __ -------
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l. O Identificación 8-7 

1.1 Cálculo de la bomba Bo NBA Dé (JiL IC.O(.. 

2.0 Lineas comunes a la succiÓn y descarga de la bomba 

2 1 

2.2 

Succio'n 

Descarga 

P- t?>l 

P- I:!.Z 

3.0 Interconecciones 

3.1 Serie 

3.2 Paralelo 

4 O Datos para el diseño 

4.1 Flujo 

4.1.1 Primer corte 

4.1.2 Segundo corte 

4.2 Gasto 

4.2.1 Primer corte 

4.2.2 Segundo corte 

4.3 Temperatura de 

4.3.1 Pri.mer corte 

4.3 2 Segundo corte 

4.4 Propiedades @TB 

4.4.1 Primer corte 

4 . 4 . 1 . 1 Densidad 

bombeo 

4.4.1.2 Viscosidad 

4.4.1.3 Presión de vapor 

( TB ) 

lb/hr 

4t:J 710 

GPM 

¡o4. 

lb/cf 

CTP 

PSIA 



4.4.2 Segundo corte 

4.4.2.1 Densidad 

4.4.2.2 Viscosidad 

4.4.2.3 Presion de vapor 

312 

GB.-=48 lb/cf 

<=J. B CTP 

--...- O PSIA 

5.0 Estimado de la longitud equivalente 

5.1 lÍnea No.P·l31,13ldi~etro z in cedula ID 

5.2 Longitud equivalente (E..sm•-1 .aa"'l cC~uo 1.!5 .OE 
Ló L0'\/t71'TVtJ efECfT.:,. } 

CONCEPTO L:EQ. CANT. L.EQ. en la linea 

Longitud recta /.S J().O 15 z''.. P- 13t 

11 f. S jO O 450 z'~P-13Z 

Longitud equivalente total de la l.Ínea 1 SO ft 

6.0 Accesorios e instrumentos 

6 • 1 Línea No. 
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CONCEPTO ó P (PS J) 

--..L) P Total de accesorios de la l í.nea PSI 

7.0 Presi6n Hidrostática ( P. H. ) y cabeza hid:rostática 

( H.H: ) 

7.1 Succión 

7.1.1. Altura de alimentaciÓn a la bomba /. 5 fL: 

7 .l. 2. Altura de succión de la bomba /.-=:., ft 

7.2 Descarga 

7.2.1 Altura de descarga de la bomba /.S fe 

7.2.2 Altura de descarga de la linea '2/. S. fe 

8.0 Cálculo de la presión de succion y descarga requerida-­

para la bomba , 

8.1 

e. f. t 

B.1. z. 

Evaluaci6n 
$\JC.C:.IOIU 

t::,.Pt.. IS"- 4-'S -;.!Oo=0.,7S PSil!T 

o e: se~::. ¡¿c,:,A 
-f.c- +too-:- ?O· Z'S PSI¿, /::, P '- -= 4SO >l -r ~ 

(), Pz = 20 J( "2..1 = 4 2 pslq 

/)P 7CJ'T~L-:::. 02. Z:S PSIG; 



3J4 

144 144 
>'< Factor de conversiÓn P-H=- = --= e.1 e 68.~4-e 

8, 2 Sl'MARTO 

Presi6n de succión ,_ 0.7 PSI 

Presión de descarga ,l.3 PSI 

DP bomba 'o PSI 

Head IZ~ ft 

9.0 Cálculo de NPSH 

1 o."~· o 
NPSH = (t.'S.- ¡.s) + -- ·-- · --- X 144 -l. S= ZOft 

GB. s4~ 

10.0 Especificación General simplificada 

( ver hoja anexa ) 
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ESPECIFICACIONES DE PROCESO 
PARA EL EQUIPO DE BOMBEO 

r----------------

--------------------+------------

OBSERVACIONES 
(liocesi<la<los rspedalrs de [CQ~1'P~CCto..:> 

bombas u nullurrs, <L<'.} D~_l_:>C. 1~0~-
_!ipo rrcum~~~~;~de~b~O-ffiTha-·------------------~~-r' -~~~~4r~~L.~~~--

Céi..JTfl../ ~IJ~--
Tipn de niutur ,.,,_;fi_iO_n.•_¡;-_ul_u _____________________ -+"'~"--'-f'>.JU22 B A O...é.. 

-----~-~"~¡;¡;u -.;...,... eL os: 1 o"-? 
De rfstn·a 

PO't'E,.;)CII'i¡ S W 

'-------·------·----------- -----'--------
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1.0 Identificación B- S 

l. 1 Cálculo de la bomba ~oMBA 1J E:. eoeSI Dül!lS. 

2.0 Líneas comunes a la succión y descarga de la bomba 

2 1 

2.2 

Succión 

Descarga 

.Z/4'~ p. /3 7 

'/z "- P- 1 38 

3.0 Interconecciones 

3.1 Serie 

3.2 Paralelo 

4 O Datos para el diseño 

4.1 Flujo 

4.1.1 Primer corte 

4.1.2 Segundo corte 

4.2 Gasto 

4.2.1 Primer corté 

4.2.2 Segundo corte 

4.3 Temperatura de bombeo 

4.3.1 Primer corte 

4.3 2 Segundo corte 

4.4 Propiedades <eTB 

4.4.1 Primer corte 

4. 4 .l. 1 Densidad 

4.4.1.2 Viscosidad 

4.4.1.3 Presión de vapor 

( TB ) 

lo/hr 

1931 

GPM 

104-

lb/cf 

CTP 

PSIA 



4.4.2 Segundo corte 

4.4.2.1 Densidac;l 

4.4.2.2 Viscosidad 

317 

4.4.2.3 Presion de vapor 

6S.S48lb/cf 

q.g CTP 

.......,o PSTA 

5.0 Estimado de la lonr,itud equivalente 

5.1 línea No. 
1 

diametro >i{ in cedula 40 

5. 2 Lonr,itud equivalente (Evt>.LvAt:>A COMo 1·"5. 'De.. 
L-~ LoruGti'T\)C rz.ecrr..) 

CONCEPTO L:EQ. 

Longitud recta \. $ 

(1 [-~ 

CAi'lT. 

10 

lo o 

L.vv. en la linea 

1 S 3 /4"- p- 1 ~ 1 

t s.o 1{ -i'- P- 1 ~·~ 

Longitud equivalente total de la 1 ínr.a 1 ~o ft 

6.0 Accesorios e instrumentos 

6.1 Linea No. 



CONCEPTO AP (PSI) 

l)P Total de accesorios de la línea PSI 

7.0 Presión Hidrostática ( P.H. ) y cabeza hidrosta~ica 

( H.H: ) 

7.1 Succión 

7.1.1. Altura de alimentaci6n a la bomba 

7.1 2. Altura de succión de la bomba 

7.2 Descarga 

7.2.1 Altura de descarga de la bomba 

7.2.2 Altura de descarga de la línea 

/. '5 f¡: 

f. S ft 

¡. -::. fe 

z¡. s fe 

8.0 Cálculo de la presioñ de succioñ y descarr,a requerida--

8.1 
/) .1.1 

o.t.z 

para la bomba , 

Evaluación 
.:SUCCI O'-"' : 

bP,_"' t<s .c. o.rs ;.. roo-::- o.oz. 
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* Factor de conversión 
144 144 

P-H=- = --= e.f 
e G8.S4~ 

8.2 Sl'MARTO 

Presion de succión 

Presión de descarga 

P bomba 
Head 

9.0 Cálculo de NPSH 

-o.oz PSI 

0-33 PSI 

\O.<;,- 0 

PSI 

Z.1 ft 

NPSH = ( \ · ~ - 1 ·'S ) + -- ----- ---- -- X 
"9 .,.;;Bc:f. 

10.0 Especificacion General simplificada 

( ver hoja anexa ) 

144 - O.o"i.= 2 Z ft 
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ESPECIFICACIONES DE PROCESO 
PARA EL EOUIPO DE BOMBEO 

l'roci'S<!__!Iiscñado pt•r --------'l"'l=an00l,a ~ E,_C.. c!;L.l C:O C... 

!te,·isad~ p~------------~E~sp_oe. Núm. ____B---=--A-------:: 
Per~-- Purlada N1íiñ. ;¡=====-===--=:==c=:==:r===-cc-o=:== 
~~~~¡~AL:::-E.s=------ --------+.'e.oo:-----,,-IÁ_KA Q E -::-

-~ÍI:::~~;~~i~~~;i'1~~~t~~ ~~-- -- -~~~=:t~~==-- -
. '~' . -------------------- -------------

Tipo de mutur rPt'llfllt'Rdad•• --------f----'t-~__.__,:L.,._.~-----
:_::_:-::__-::__-::__¡~ul~~------_-_-_--__ :_::_::_::_: __ -~------j-

ne n•st·na 

-=----_~_--_-_-_j·"'_---~-=~~-e"] ~~ 
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e A P I T U L O VIII 

A N A L I S I S E e O N O M I e O 
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ANALISIS ECONOHICO· 

1.0 GENERAL 

En,esta parte del trabajo se decidirá la factibilidad eco-­

nÓmica del proyecto mediante el análisis de los costos de -
inversión fija necesaria . 

La inversión fija necesaria se determinará a partir del mé­
todo de "factores por tipo de planta", basandose en el cos­
to del equipo mayor . 

1.1 BASES 

Serán considerados los siguientes elemen~ que formarán las 
bases del análisis económico. 

1.1.1· Cantidad de glicol agotado por procesar y cantidad de gli-­

col recuperado. 
La cantidad de glicol agotado por procesar será la mencio-­
nada en el " Balance de Hateriales" calculado previamente;­
la cantidad de glicol recuperado serd ia can~ad de glicol­
purificado que se obtenga después del tratamiento de puri-­
ficación, misma que ha sido mencionada en el balance citado 

1.1.2 Las cantidades de servicios necesarios para la operación de 
la planta estan determinados por los balances calculados en 
el cuerpo del presente trabajo . 

1.1.3 Los costos de los equipos de pailería requeridos, serán--­
calculados con los metodos normales de estimaci~n y costeo­
de las empresas que los fabrican; los precios de bombas y -
otros , seran estimados de los costos reportados en la li-­
teratura. Estos costos se incrementarán con un 5% por con--

cepto de fletes. 
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1.1.4 Los costos de los servicios requeridos serán estimados de­

los datos reportados en la literatura para plantas del ti­

po de la que tratamos. 

1.1.5. Los costos de operación adicionales serán estimados de da­
tos promedio actuales generales para el país. 

1.1.6 Los costos de erección y montaje de la planta así como su­

puesta en marcha serán estimados según la siguiente tabu-­
lación que expresa cada concepto como un porcentaje del -­
costo del equipo mayor. 

EQUIPO MAYOR 
% Del costo del equipo mayor 

100 

Instalaciones (Incluyendo aislamiento 
e instrumentación) 

Tuberías (Incluyendo aislamiento) 

Instalaciones Eléctricas 

Edificios (incluyendo servicios) 

Mejoras del terreno 

Servicios Generales 

Terreno 

43 

86 

15 

35 

10 

so 

60 



1.1. 7 

2.0 

2.1 

2. 1.1 
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Costo físico total 345 

Ingeniería y Construcción 65 

Costo directo de planta 410 

Utilidad del contratista 29 

Contingencias (15% del costo 
directo) 62 

Inversión Fija Total 

Base de análisis. 

Se tomarán como base los gastos de operaci6n de la bate-­
ría de recuperación para un año de funcionamiento. 

Costo de Equipo Nayor: 

Equipos de proceso 

Cambiadores de calor 

IDENTIFICAC ION COSTO ($) 5% FLETE T O T A L 

C-1 325 q47 /{:, 3._97.- 342 244.-

C-2 .340 BB(á 17 0_44.- 351 q3o.-
C-3 t.558 Bq 1 77 Cf45.- 163~ 8_:66.-
C-4 95 007 4 750.- 92 757:-

Sub.Total f2 436 767 
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2 .l. 2 Columna Rectificadora 

IDENTIFICACION COSTO ($) 5% FLETE T O T A l. 

R-1 88..,550.- 44 47:[,- 9 31 oz.s.-
Subtotal q 34 ozg.:_ 

2. l. 3 BONBAS 

TDENT.JFICACTO:\" COSTO S"' lo FIP.TE T 0 T A T. 

D-1 A/B ~000,• J~oo.- 63ooo.-
B-2 \/B :f5o ooo.- 2-J..5oo.- ~f5CXJO.-
D-3 A/B 3,0 ooo.- 1 ooo.· 4:2. OOQ.-

B-4 A/B :Z,2. ooo.- 1 jQQ.- :4~ .l,.Oó.-

B-5 ¡s OIDO.- zso.- l S 150.-

B-6 g,z QOO.- l. IDO.- &3 1oo.-. 
B-7 GS Doo.- .2 z.~.- 68 250.-

B-8 ~oo.- "oo.-- \ ZbQO.-

Subtotal 12../5,900.-

2. 1.4 Tanques de Almacenamiento, Acumulados y Corte 

IDE!':TIFICAC IOr-; COSTO s·· FLETE T O T A L 
T- 1 3\ ¡¡ Z.94.- ¡Sq¡-s.- 334 ZO't.-

T-2 ~4.- l S 'jl'S.- ~34: ¡;;gj.-
T-3 .211 z,q4.- /S ~/S.-::_ 3:34 z;oj.-

T-4 ~G>734:- 4 837- 1 Ql S]j.-

T- 5 6Z !éQ&.- 3 130.- G5 735-

T-6 '1.5 S83 .- 4 779..:.:_ lOO 3~Z--

T-7 ,955&3.- 47Ft.- lQC2 3C.2.-
T-8 2Z."' !~/.- 11 IQ"j_.- Z3:.2 Z~'k· 
T-9 _ _y¡;, G74·- i3 334.- 70 00"8'.-

Sub total 1 (,73 937.-

;¡ 
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2.2 Costo Total del equipo mayor: 

Suma de los Subtotales de 2.1.1 a 2.1.4 

T O T A L 62.(,0 63Z.-

2.3 Costeo de equipos de pailHría 



COSTO DE TANQUES 
EQUIPO: COLUMNA RECTIFICADORA 
IDENTIFICACION: R-1 

MATERIAL PESO PRECIO COSTO 
PARTE REQUERIDO CANTIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H-H C O S T O 
Cuerpo AC.Al Ca~ 10 lé 3/8 " 

4')(10' 1 

bón. A-285 •o ¡t. $/s' 

-e 4 ll.lzJ 8448 13 109,824 1830 146,400 
Tapas AC.Al Car- ,~. !181,1 

4ll n:.• 
bón A-285- C:Oo.)$"QIZA4AI>O 

13 35,946 400 32,000 tila 2. TAPAS. 
e 2765 25 69, 125 

w 
Platos AC.Inoxid-ª N 

...¡ 

ble. A-312 1 i FLAros 
T-304. 800 75 60,000 1300 104,000 

Refue_!: Acero al -
ZOS¡S.Q Carbón -SA sot..se"', 

Al\.:l<!;IJ<...o 

portes -36 E.TC.. 

etc. 500 13 6,500 80 6,400 

Aisla- Lana Hin e-
miento ral. 1'fz"'ESP. 270 40 10,800 35 2,800 

Radio-
grafi.:s 13,200 

Boqui- Acero al -
3PZOS. 

llas. Carbón. 41' ~ 425 ' 1,700 25 2,000 

Cuello A--
1! f'l:.OS • 

285-C r+" f/ 8,600 17,200 35 2,800 

Brida A--- 3 PZ.A·S.· 

285-C ó A-106 ~Z" if,·· .. 12,500 37,500 75 6,000 



COSTO DE TANQUES 

MATERIAL PESO PRECIO . COSTO PARTE REQUERIDO CANTIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H-H C O S T O 

Boqui- Acero In.Q 
llas. xidable. 

Cuello A- 1 P~"". 
312. 45"~ 22,000 22,000 75 6,000 
T-304 ó -

A-179 T-
304 / f'Z./::1. 215 215 3 240 
Brida A--

~;~.-''ti 
lJJ 

312 T--- N 
OJ 

304 ó F01;: 

ja. 
12,783 384,009 308,640 
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Costo total de materiales 

Costo total de mano de obra 

*Costo de Pruebas 
**Costo de embalaje y embarque 

Subtotal ( 1 ) 

,~,·:,~Comisiones por ventas 

Subtotal ( 2 ) 

*'"** Gastos de Administración, In­
geniería y utilidad 

Subtotal ( 3 ) 

***** Impuesto sobre ingresos mer-­
cantiles 

PRECIO TOTAL 

*Evaluado' a $1.50/Kg 
>':>'<Evaluado a $0;75/Kg 

>'<>'<>'<Evaluado corno un O. 3% del sub­
total ( 1 ) 

*>h'<>'<Evaluado corno un 20% del sub-­

total ( 2 ) 

*****Evaluado corno un 4% del subto­
t:al ( 3 ) 

NOTAS 

$ ..384 OOJ.-
$ 308 G4o.-
$ 1 Z óCO.-
$ IÓ D:XJ.-

$ 7!0 64Cf.-

$ 2132.-

~ 7/Z 78/.-

$ 14255~.-

$ 855.337.-

$ 342J3.-

$ 883 .5!50. -

( 1 ) El concepto H-H incluye: Fabricación de la pieza y/o 

ensamble en el conjunto. 
( 2 ) El ~~cio de la mano de obra incluye: Consumibles,-­
t-1.0. directa y Gastos indirectos y es de $ 80.00/H-H 



COSTO DE TANQUES 
EQUIPOS: TANQUES DE ALHACENAHIENTO DE GLICOL AGOTADO ( 2 PZAS ) 

TANQUE DE ALMACENAHIENTO DE GLICOL AGOTADO SECO ( 1 PZA ) 

IDENTIFICACION: T-1. T-2 y T-3 

!vlATERIAL PESO PRECIO COSTO 
PARTE REQUERIDO CANTID (KG) UNITARIO TOTAL H-H C O S T O 

Cuerpo Ac.al Ca~ 2.5 ¡t .3/J{,' 
bon A-283 (¡,

0

]( 10° 

-C. 5336 13 69,368 980 78,400 
Tapa Ac.al Ca~ 

sié. 3{11 .. 1 

bon A-283 G)C.I01 w 
-e 1068 13 13,884 215 17,200 w 

o 

Fondo Ac, al CaJ;: !3ft '{,¡,.'' 
bon A-283 c;,1 xlo1 

-e 1423 13 18,499 250 20,000 
Angulo de Ac.al Car .50' ~ 
CoronamiEn bon. A-36 1Vt'" lq'Z.""' 3/e,' 
to. 80 13 1,040 10 800 

Refuerzo- Ac,al Cég 
de Tapas. bon A-36 (Do' '[:: 4 • 150 13 1,950 25 2,000 

Boquillas Ac.al Ca±: s.4</F 
8,500 58 4,640 

y REfuer- bon; A-283 
8057 113 '241 123,040 

zos. -e, A-106 
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Costo total de materiales 

Costo total de mano de obra 

>'<Costo de Pruebas 

>'o~Costo de embalaje y embarque 

Subtotal ( 1 ) 

>b'<>~Comisiones por ventas 

Subtotal ( 2 ) 

**** Gastos de Administración, In­
geniería y utilidad 

Subtotal ( 3 ) 

~<>~>'<>'<>~ Impuesto sobre ineresos mer-­

cantiles 

PRECIO TOTAL 

>~Evaluado a $1. 50 /Kg 
>h'<Evaluado a $0, 75/Kg 

•<>~·~Evaluado como un O. 3% del sub-

total ( 1 ) 
•~*>'<>'<Evaluado como un 20% del sub-­

total ( 2 ) 

*****Evaluado como un 4% del subte­
tal ( 3 ) 

NOTAS 

$ (13 241.-

$ (23 04().-
$ lt IJoO-
$ e, 000.-

$ t6428f.-

$ 76.3.-

$ 2!55044.-

$ 51008.-

$30/Ja5Z 

$ I:Z.2.4Z 

$.3182.94 

( 1 ) El concepto H-H incluye: Fabrtcación de la pieza y/o 

ensamble en el conjunto. 
( 2 ) El p.:recio de la mano de obra incluye: Consumibles,-­

M.O. directa y Gastos indirectos y es de $ 80.00/H-H 



COSTO DE TANQUES. 
EQUIPO: TANQUE ACUMULADOR DE CONDENSADOR 
IDENTIFICACION: T-4 

MATERIAL PESO PRECIO COSTO 
PARTE REQUERIDO CANTIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H-H C O S T O 

Cuerpo Acero In.Q :::4 ~ Eflt,• 
xidable A s'l(·~l 
312T-304. 256 74 18.944 lOO 8,000 

Tapas Acero In.Q .4 re Y4 11 

xidable A 3' ,.,". 

312T-304. 340 100 34,000 75 6,000 w 

Boquillas Acero I:n,Q 
w 
!V 

xidable. ;2. PZ.A S. 

Cuello. z 11 '! c::eo.4D 

Tubo T-304 ISO=f:/. 

Brida T---
304. _8zo, 1,640 8 640 

Silletas y Acero al -
Soportes. CarbÓn A-- 2 pz.p.-s.. 

36 150 13 1,950 30 2,400 

746 56,534 17,040 
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Costo total de materiales 

Costo total de mano de obra 

>':Costo de Pruebas 

'I:>':Costo de embalaje y embarque 

Subtotal 1 ) 

>~>'<>~Comisiones por ventas 

Subtotal ( 2 ) 

*>'<>'<>': Gastos de Administración, In­

geniería y utilidad 

Subtotal ( 3 ) 

>'<*>h~* Impuesto sobre ingresos mer-­

cantiles 

PRECIO TOTAL 

*Evaluadp a $1.50/Kg 

>~>'<Evaluado a $0. 75/Kg 

***Evaluado como un 0.3% del sub­

total ( 1 ) 

>':>':>~>~Evaluado como un 20% del sub-­

total ( 2 ) 

>~>'<>'<>'<>'<Evaluado como un L1% del subto-

tal ( 3 ) 

NOTAS 

$ 5G .534.-
$ 17 o4o.-
$ , 1 zo.~ 
$ .5(pCJ.' 

$ 7!52.54.-

$ 2.258.-
$ 77.5/Z.-

$ ¡55éJ2.-

$93014.-

$ 372o.-

$36734.-

( 1 ) El concepto H-H incluye: Fabri_cación de la pieza y/o 

ensamble en el conjunto. 

( 2 ) El p.recio de la mano de obra incluye: Consumibles,-­

N .o, directa y Gastos indirectos y es de $ 80. 00/ll-11 



COSTO DE TANQUES 
EQUIPO: ALMACENANIENTO DE METANOL 
IDENTIFICACION. T- S 

MATERIAL PESO COSTO COSTO 
PARTE REQUERIDO CANTIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H-H C O S T O 

Cuerpo Ac.al CarbÓn 4 ~ 3/ll." 
A-283-C s!..t. \2.' 8SS 13 ll,llS 200 16,000 

Tapa Ac .al CarillÓn 2 ll 3}11.," 

A-283-C 4'~s· 228 13 2,964 40 3,200 

Fondo Ac.al Carbbn z.lt!. \/4'' 
A-283-C 4~8· 304 13 3,9S2 so 4,000 

w 
Ab8ulo de Ac.al CarbÓn w 

,¡:. 

Coronami- A-36 241 4 ,. 
ento. 1 1f.z.".¡,l 1/z":~..?./g 39 13 S07 6 480 

Refuerzos Ac.al CarbÓn 8' ~ 
de· Tapa. A-36 -zYz"~ zYz'' ~ 'S{1¡," 19 13 247 S 400 

Boquillas 1,500 30 2,400 

y Refuer-
zos. 144S 20,28S 26,480 
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Costo total de materiales 

Costo total de mano de obra 

,~costo de Pruebas 

**Costo de embalaje y embarque 

Subtotal ( 1 ) 

>'<>~>'<Comisiones por ventas 

Subtotal ( 2 ) 

>'<>~>b~ Gastos de Administración, In-

$ 

$ 

$ 

$ 

$ 

2028.5.-
Z64BO.-
z 168~ 
1 084.~ 

$50 017.-

1:50.-

$50161.-

geniería y utilidad $ 10 033.-

Subtotal ( 3 ) $ ~;Zt{?.-

>~>'<>b'<>~ Impuesto sobre inp,resos mer-­

cantiles 

PRECIO TOTAL 

>~Evaluad9 a $1. 50 /Kg 

>~>'<Evaluado a $0. 75/Kg 

>'<>'<>'<Evaluado como un O. 3% del sub­

total ( 1 ) 

,~,'<>~>'<Evaluado como un 20% del sub-­

total ( 2 ) 

>'<>'<>'<>'<>~Evaluado como un t¡% del subto-

tal ( 3 ) 

NOTAS 

$ .2408.-

$ 6Z 608-

( 1 ) El concepto H-11 incluye: Fabricación de 1<1 pieza y/o 

ensamble en el conjunto. 

( 2 ) El precio de la mano de obra i_ncluye: Consumiblc's,-­

N.O. directa y Gastos indirectos y es dP $ 80.00/ll-Il 



COSTO DE TANQUES 
EQUIPO: TANQUES DE ALMACENAHIENTO DE GLICOL RECUPERADO 
IDENTIFICACION: T-6 y T-7 ( 2 PZAS ) 

NATERIAL PESO PRECIO COSTO PARTE REQUERIDO CANTIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H-H e o s ro 

Cuerpo Ac. Ino,c.i- 9~ 3}/f.pu 

dable A-- 4 1,..10' 

312T-304 1282 13 16,666 275 22,000 

Tapa Ac. Inoxi- 2fl E/f/¡, 11 

dable A-- .51 '}.10' 

312T-304 356 13 4,628 75 6,000 ....., 
....., 

Fondo Ac. Inoxl- O' 

dable A--
;¡_jt 1/4'' 

312!-304 
s' Y.\D' 

475 13 6,175 90 7,200 

Angula de Ac. Al CaJ;: 30 1 JI. • 
Co;ronami- b6n. A-36 l Yz." l( 11lz.''"" aJe. 
ente. 48 13 624 7 560: 

Refuerzos Ac .al CaJ;: 2.0' e: 3-

de Tapa bÓn A-36 4#- 37 13 481 13 1,040 

Boquillas 
y Refuer-
zas. __1900 38 3!040 

2198 31,574 39,840 



337 . 

Costo total de materiales 

Costo total de mano de obra 

.,.,Costo de Pruebas 

>'<>'<Costo de embalaje y embarque 

Subtotal 1 ) 

>'<i<>'<Comisiones por ventas 

Subtotal ( 2 ) 

.,.,.,.,.,., Gastos de Administración, In­

geniería y utilidad 

Subtotal ( 3 ) 

>'<>'<>'""""' Impuesto sobre ineresos mer-­

cantiles 

PRECIO TOTAL 

>'<Evaluado a $1. 50/Kg 

>'<>'<Evaluado a $0. 75/Kg 

>'<>'<>'<Evaluado como un O. 3% del sub­

total ( 1 ) 
i<>'<>'<>'<Evaluado como un 20% del sub-­

total ( 2 ) 

''"'<>'<>'<>'<Evaluado como un tf% del subto­

tal ( 3 ) 

NOTAS 

$ .3/574.­
$39810.­
$ 3.297.­
$ 1649.-

$ .2-ZJ.-
$ 7638.9.-

$ /5318.-

$ 31307.-

$ 3676.-

$95583.-

( 1 ) El concepto I-I-11 incluye: Fabri.cación de la pieza y/o 

ensamble en el conjunto. 

( 2 ) El p.recio de la mano de obra .incluye: Consumibles,-­

H.O. directa y Gastos indirectos y es dE' $ 80.00/H-1-l 



COSTO DE TANQUES 
EQUIPO 
IDENTIFICACION: T-8 

PESO PRECIO COSTO 
PARTE MATERIAL CANTIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H-H C O S T o 

Cuerpo Ac.al Cax s re a¡ u .. " 
3lCIO' 

boh.A-283 JO!! ~/lit." 534 
-c. 6'1.1o 1 

2135 13 34,697 600 48,000 
Tapa Ac .al Ca.f S~ 3/IID" 

boñ.A-283 6'xto' w 
w 

-c. 1067 13 13,871 200 15,000 00 

Fondo Ac.al Cax 
S Ji! 3/lb" 

boh A-283 61
1(10

1 

iC. 1423 13 18,499 250 20,000 
Angulo de Ac.al Ca];: 

.60' J.. 
Coronami- bón.A-36 , v1.'1. ••tz." .. 3/e 
ento. 80 13 1,040 10 800 
Refuerzos Ac .Al Ca.E 0d r 4" 
de Tapas bón.A-36 5.4-# 150 13 1,950 25 2,000 
Boquillas 5,300 40 3,200 

y Refuer-
ZO$. 

5389 75,357 90,000 
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Costo total de materiales 

Costo total de mano de obra 

*Costo de Pruebas 

*>'<Costo de embalaje y embarque 

$ 753!57.­
$ .9oooa-
$ 8083.­
$ 4042.-

Subtotal ( 1 ) $/77182.-

*>'<>'<Comisiones por ventas $ .532.-

Subtotal ( 2 ) $ 118 Of4.-

>':>'<>':"1< Gastos de Administración, In­

geniería y utilidad 

Subtotal ( 3 ) 

>'<*>'<>'<>': Impuesto sobre ineresos rner-­

cantiles 

PRECIO TOTAL 

*Evaluado a $1.50/Kg 

>'<>'<Evaluado a $0. 75/r:.g 

>'<>'<>'<Evaluado corno un 0.3%.del sub­

total ( 1 ) 
>':>'<>'<>'<Evaluado como un 20% del sub-­

total ( 2 ) 

>'<>'<>'<>'<>'<Evaluado como un tr% del subto-

tal ( 3 ) 

NOTAS 

$35 603 

$213617--

$ 8.544.-

$2Z2,161~ 

( 1 ) El concepto H-H incluye: Fabri.cación de la pieza y/o 

ensamble en el conjunto. 

( 2 ) El p.recio de la mano de obra ihcluye: Consurnibles,-­

N.O. directa y Gastos indirectos y es de $ 80.00/H-H 



COSTO DE TANQUES 
EQUIPO 1 ALMACENAMIENTO DE METANOL 
IDENTIFICACION T·' 

MATERIAL - PESO COSTO COSTO 
PARTE REQUERIDO CANTIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H-H _f.o s .. .r. o 

Cuerpo Ac .al Carbqn 1067 13 13871 200 16.000 
A-283-C 

Tapa Ac. al CarbÓn 228 13 2964 40 32,000 
A-283-C 

Fondo Ac.al Carbbn 304 13 39S2 so 4,000 
A-2~3-C w 

Abgulo de Ac,al CarbÓn 
,. 
o 

Coronami- A-36 
ento. 40 13 S20 6 480 
Refuerzos Ac.al Carbón 
de ,rapa, A-36 19 13 247 S 400 

Boquillas 
y Refuer-
zos. 1SOO. 30 2,400 

1,6S8 23,0S4 331 26,480 
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Costo.total de materiales 

Costo total de mano de obra 
' *Costo de Pruebas 

**Costo de embal~je y embarque 

Subtotal ( 1 ) 

***Comisiones por ventas 

Subtotal ( 2 ) 

**** Gastos de Administración, In­
geniería y utilidad 

Subtotal ( 3 ) 

***** Impuesto sobre ingresos mer-­
cantiles 

PRECIO TOTAL 

*Evaluado a $1.50/Kg 
•':*Evaluado a $0,~75/Kg 

**>':Evaluado como un 0.3'% del sub­
total ( 1 ) 

***>'<Evaluado éomo un 20% del sub-­
total ( 2 ) 

*'~*,~*Evaluado como un 4% del subto­
tal ( 3 ) 

NOTAS 

$ .Z3 0.54 .-
$ z~ 480.-

$ 2 487.-
$ 1 244·· 

$ ..53 2.65.-

$ ({.,O 

$ 53 4ZS.-

$ lO GSG 

$ <ó4 110.-

$ z 5"4·-

$ 6"G74.-

( 1 ) El concepto H-H incluye: Fabricación de la pieza y/o 
ensamble en el conjunto. 
( 2 ) El p.recio de la mano de obra incluye: Consumibles,-­
M.O. directa y Gastos indirectos y es de $ 80.00/H-H 

.. 



COSTO DE Ci\MBIADORES DE CALOR 
EQUIPO: PRECALENTADOR DE ALIMENTAélON 
IDENTIFICACION: C-1 

MATERIAL PESO PRECIO COSTO PARTE REQUERIDO CANTIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H-H C o S T O 

Espejos Ac.al Carb. :l. t z·~ 
A-285-C 3 1 ,_3' 342 13 4,446 600 48,000 

Bridas Ac.al Carb. :Z f'ZAS. 
de Cíe-- A-105 ZO"tf>~l-

s.o 296 16,360 32,720 so 4,000 
rre. 
Envolve.n Ac.al Carb. 14' zo",J w 

.¡,. 

te y Ca- A-106 c/c C.SD. 40 "' 
bezales. 1 f>ZA. z.o"p 783 13 10,179 220 17,600 
Tapa Ac.al Carb. tso!F !!>. 71 8,346 8,346 3S 2,800 ~ pz.p... 1:..o"l 

A-105 1'50# s.o. 124 9,Sl1 9,511 
Bonete Ac.al Carb. "J"T.)P()IV Cl:>r:>. 

A-10S z.o~r¡ aoo# 2S 1,200 1.200 15 1 ,200 
Tubos Ac.al Carb. 'Z. ~ 5 ltJQ.oS 

A-197. 3/4 "rt !4E>W<"f S38 35 1 19,9SO 2SO 10,000 8'l..o'-'G;. 
Mamparas Ac.al Carb. 

1 té 31f 230 A-285-C 3'>'.10 13 2,990 90 7,200 
Tensores Cold.Rolled 7Z'' eet:>.3/~ 13 19 247 12 960 
y Fundas y Ac.al Carb 7Z'wao Vz' c-40 27 70 1 l,S40 26 2,080 

A-106 
Silletas Ac.al Carb. 
y Soport es Ac • al Carb, 

A-36 f f'ZAS. · 160 13 2,080 30 2,400 
Empaques Asbesto COl!! 3 PZAS. 'fp/ 

primido 30ul!~o" 750 2,250 S 400 



COSTO DE CAMBIADORES DE CALOR 

MATERIAL PESO PRECIO COSTO PARTE REQUERIDO CAl\'TIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H-H C O S T o 

Boquillas Cuello Ac. { PZA. ro''~ 1,200 1,200 8 640 
al Carb.A-

300.# 

106. 
Brida Ac .-
al Carb. A 1 fZA· 1..''rj 
105. 150.#- 320 320 3 240 

Z f'ZAS. i4"~ 8,.600 17,200 35 2,800 
1SO..#-

Junta de Ac.al Carb. 
! f'Z.A. 

Expansión A-285-c. _ lOO 25,000 251000 60 4¡800 w .,. 
2709 139,179 115,120 

w 
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Costo total de materiales 

Costo total de mano de obra 

*Costo de Pruebas 

*~~costo de embalaje y embarque 

Subtotal 1 ) 

Subtotal 2 ) 

>~~h~~·, Gastos de Administración 1 In­

geniería y utilidad 

Subtotal ( 3 ) 

>''>h''>h'< Impuesto sobre ingresos mer-­

cantiles 

PRECIO TOTAL 

>~Evaluado a $1. 50 /Kg 

~'n'<Evaluado a $0. 75/Kg 

~·n't~~Evaluado como un O. 3% del sub­

total ( 1 ) 

>'t>h't>'<Evaluado como un 20% del sub-­

total ( 2 ) 

>'<>''>'t>'<>'tEvaluado como un lf% del subto-

tal ( 3 ) 

NOTAS 

$ { 39!79.-
$ 115120-
$ 4 064:-
$ :Z 0.5Z.~ 

$ 260395--

$ 781.-
$ 2b1116.-

$52235.-

$313 411_-

$ fZS3b.-

$ 325.!347.-

( 1 ) El concepto H-Il incluye: Fabri-cación de la piez¿; v/u 

ensamble en el conjunto. 

( 2 ) El p.recio de la mano de obra incluye: Con.surniblf'~: 1 -­

t--1.0. directa y Gastos indirectos y es de$ 80.00/!l-!l 



COSTO DE CAHBIADORES DE CALOH 
EQUTPO: HERVIDOR DE FONDOS 
IDENTIFICACION: C-2 

PARTE MATERIAL CANTIDAD PESO PRECIO COSTO 
REQUERIDO (KG) UNITARIO TOTAL H-H C O S T O 

Espejos Ac .Al carbÓn ?-- f¿ l.. u 

A- 285-c 3'lC..:a.' 342 13 4,446 570 45,600 
Bridas- Ac. al Carbón 
de Cie- A-105-c 2. rz.As zo-g 
rre. 2.000:/1 s .. 296 16,360 32,720 50 4,000 
Envolv§J. Ac.al Carbbn 

1 G' Tubo wu,¡ w 
te y Ca- A-106 .,. 

cet.. 40 c.fc l}1 

bezales. 895 13 11,635 260 20,800 
Tapas Ac.al CarbÓn 2. PzAs Z.O'''I 

A-105 ISO=til '2>. 248 9,511 19,022 2. Pt.t:~o"i.. 7.ouf 70 5,600 t-s.o.:/1 <;..o 142 8,346 16 '692 

Tubos Ac.al carbdn 2.11 TU e.os. 3/4" (; 
A-197 CóL-14 e.w& 745 '35/ 28,000 325 26,000 

~lamparas Ac.al Carbdn IZ' Lo""'G-1· 
A- 285-C \ il S/g" f- 1¡(6' 86 13 1,118 60 4,800 

Tensores Tensores.Cdld so'1U:t'.l; 5/eur/ 9 19 171 10 800 
y Fundas Rolled' Fundas 5()1 TU!O ~/z"flf 70 

A-106 ce:a .. 40 19 Vil 1,068 20 1,600 
Silletas Acero al Car-
y Sopor- bÓn. A-36 z: Pz.t::.'li:. 

tes. 160 13 2,080 30 2,400 



COSTO DE CAMBIADORES DE CALOR 

MATERIAL PESO PRECIO COSTO 
PARTE REQUERIDO CANTIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H-H C O S T O 

Junta de Acero al -
Expasión carbon A-- f pzA 

285-C lOO 25,000 25,000 60 4,800 
Empaques Asbesto -- 4 pz.~s 

comprimido Yeu ad:i..?.o" 750 3,000 6 480 
Boquillas Cuello Ac. 4 Pz.A 4u 1 '2CQ:)# 600 600 8 480 

CarbÓn A--
PZ.AS 4:~r/ 1"5D:# 106. 2. 425 850 8 480 

Brida Ac.-
al Carbón- ¡l{z.11 r/tbo# 

w 

1 Pz.f.l ,¡:,. 
(JI> 

A-105. 270 270 2 160 
3042 146,672 118,000 
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Costo total de materiales 

Costo total de mano de obra 

,·,costo de Pruebas 

>~~<Costo de embalaje y embarque 

Subtotal 1 ) 

>'<>'<>'<Comisiones por ventas 

Subtotal ( 2 ) 

>'nh'<* Gastos de Administración, In­

geniería y utilidad 

Subtotal ( 3 ) 

~''~i"'"'' Impuesto sobre inp,resos mer-­

cantiles 

PRECIO TOTL\L 

>'<Evaluado a $1. 50/Kg 

>'<>'<Evaluado a $0. 75/Kg 

>'<>'<>'<Evaluado como un O. 3% del sub­

total ( 1 ) 
>'<>bb':Evaluado como un 20% del sub-­

total ( 2 ) 
>'<>b'<>b'<Evaluado como un t¡% del subte-

tal ( 3 ) 

NOT/\S 

$ !4~672.-­
$ 118 (}0(),, 

$ 4 563-
$ .Z2.82.-

$ .271517.-

$ 1629.-
$ 213146.-

$..54 62...9.­

$32777.5--

$ 13111 

$340886.-

( 1 ) El concepto H-!1 incluye: Fabricación de la pieza y/o 

ensamble en el conjunto. 

( 2 ) El p.recio de la mano de obra i.ncluye: Consumi.bles,-­

N.O. directa y Gastos indirectos y es de $ 80.00/11-H 



COSTO DE CAMBIADORES DE CALOR 

.EQUIPO: CONDENSADOR SUBENFRIADOR 
IDENTIFICACION: C-3 

PESO PRECIO COSTO 
PARTE MATERIAL CANTIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H~.H C O S T O 

Espejo E~ Acero In_g tré. l J'z ,. 
terno. xidable A 4',c4' 

312 T-304. 456 100 45,600 750 60,000 
Bridas de Acero Ino- grt , r~'' 
Cierre. xidable A-

312 T-304. 4 1JL41 

1367 lOO 136' 700 720 57,600 w 
oP> 
(X) 

Espejo In Acero Ino-
terno. xidable. A 1 ¡l ifr.'' 

312T-304. .a'l<3' 257 100 25,700 400 32,000 
Tapa Inte_¡: Acero Ino- f 'T'.OP"A SEMI· 
na. xidable. A ESF/E. eiCD .DE 

312T-304. 
"!:L1'f EtJ lé Yz" 138 25,000 25,000 65 5,200 

Tubos Acero !no- cf.h8 7VSe>S 

xidable T- ~4'', ,CA(. 1' 
304. sw~ lle 2000 103ft~ ... 241,020 660 52,800 1'' LotJtli• 

:Namparas. Acero Ino-
7 tt 4'8'' xidable A-

3 1)(3' 
312 T-304. 483 80 38,640 270 21,600 



COSTO DE CAMBIADORES DE CALOR 

PESO PRECIO COSTO 
PARTE MATERIAL CANTIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H-H C O S T O 

Tensores Redondo-
y Fundas de Acero 

76'; .3/B"tj Inoxida-
ble T-304 14 130 1,820 15 1,200 

Tubo de-
Acero IIJ,Q ·u~' ¡ 1/z.''rJ 
xidable --
T-34 

C:l!.O. 40 
29 16s;lo(l:. 3,823 30 2,400 

Envolven- AC.Inoxi-
3 ré tfi' 

te y Bon~ dable A-- El'"- lo' 80 182,160 
te. 312T-304. CO..:!i'O¡eo.\P...DO 2277 700 56,000 VJ 

T. !'..EMI E.I...II"'"IC:O ,¡,. 

oe 3B"¡¡f "' 32 72,864 

Carrete Envolven-
~ 3/g'' te AC. al f 

Carbón A- '2 1 
11. 1 o' 

285-C .a ¡6. z ,, 
Bridas Ac 4 1 ,t.41 143 13 1,859 35 2,800 

al CarbÓn 
A-285-C 1824 13 23,712 800 64,000 

Silletas Acero al-
y Sopor-- Carbón A- pzp.s. 

36 f 460 13 5,980 120 9,600 tes. 
Boquillas Acero In.Q 2PU~S.!Cvt/ 20,000 40,000 70 9,600 xidable. 

Cuello A- 1 P'lA. z" r/ 4 320 312T-304. 820 820 
Brida A-- 2 pz.AS: g" r/ 

10 800 312-304 900 1800 
Refuerzo A-312-304 



COSTO DE CAMBIADORES DE CALOR 
PESO PRECIO 

PARTE MATERIAL CANTIDAD (KG) UNITARIO 

Boquillas Acero al Z PZAS S"'f 
Carbon. 1,350 
Cuello A 
106. 
Brida A-

-·----· 105. 9448 

COSTO 
TOTAL H-H 

2,700 25 

850,198 

C O S T O 

2,000 

373,920 

w 
U1 
o 
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Costo total de materiales 

Costo total de mano de obra 

1<Costo de Pruebas 

,.,,.,costo de embalaje y embarque 

Subtotal 1 ) 

,.,,.,.,comisiones por ventas 

Subtotal ( 2 ) 

,.,.,.,., Gastos de Administración, In­

geniería y utilidad 

Subtotal ( 3 ) 

,.,.,.,.,., Impuesto sobre ineresos mer-­

cantiles 

PRECIO TOTAL 

>'<Evaluado a $1. 50 /Kg 

'"'''Evaluado a $0. 7 5/f.:.g 

'"'"'"Evaluado como un O .3% del sub­

total ( 1 ) 

'"'"'"'~Evaluado como un 20% del sub-­

total ( 2 ) 

'"-:"•,;,•, Evaluado como un L¡% del subto-

tal ( 3 ) 

NOTAS 

$ 850 1.9!3.­
$ 373 9zo.~ 
$ 14 172.­
$ 7 086.-

$ f 245376.-

$ 3736.-

$ 1 Z491fZ.-

$ 2498-ZZ..-

$ 149'8934.-

sS99S7 

$ 155~891.--

( 1 ) El concepto H-H incluye: Fabricación de la pieza y/o 

ensamble en el conjunto. 

( 2 ) El precio de la mano de obra incluye: Consumibles,-­

M.O. directa y Gastos indirectos y es de $ 80.00/I~H 



COSTO DE CAMBIADORES DE CALOR 

EQUIPO: ENFRIADOR DE FONDOS 
IDENTIFICACION: C-4 

MATERIAL PESO PRECIO COSTO 
PARTE REQUERIDO PANTIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H-H e o s ro 

Espejos Acero al- ~"- IV4
11 

CarbÓn A- 2.. l( 2.' 
285-C 190 13 2,470 200 16,000 

Bridas- Acero al- 2. PeAS I"Z"; 
de Cie- Carbón A- (<;.O#> S·O w 

rre. 105. 55 2,642 5,284 30 2,400 
l11 

"' 
Envolvente Acero al-

t2.'1"V~O 1'2''1 
y Cabeza--- carboñ A- cw. 40 <;le. 
les. 106. 293 1400 1 5,122 65 5,200 

Tapa Acero al- 1 PZA. IZ''tP 
Carbón A- 1 so .:11 e; 

105 1 P'Z.~ rz"P so 2,917 2,917 20. 1,600 
1 <$.0:# s.o 

27 2,642 2,642 

Bonete Acero al- 1 f'tA. ,-p. Po'..., 
Carbón A- CA~ 1'2 11 )6 ISO# 

lOS 15 1,200 1,200 20 1,600 

Tubos Acero al- 7?. 'Tt) e.os 3/4.''tl 
Carbón A- cA~ 14-@.~Gt 

197. S~\.. t.o...:>e.. 170 35 1 7,000 60 4,800 



COSTO DE CAMBIADORES 
l\íATERIAL PESO PRECIO COSTO 

PARTE REQlrERIDO CANTIDAD (KG) UNITARIO TOTAL H-H C O S T O 

Mamparas Ac. al Cé!J;: 1 (é #811 

bÓn. A-285 g' .... 4' 

-c. 92 13 1,196 45 3,600 
Tensores T.Cold Ro-- ~ H 1 .12Ece»:>I>O 

3 8''SÓ 
y Fundas lled. Fon-- '50' TO Q.o DE. 

das. A-106. ljz. 11 ¡6 ce o .4-o 9 19 171 10 800 
19 70/ 1,068 20 1,600 

Silletas-- Ac.Al Carb. 
y Soportes A-36 2. pz.os. 120 13 1,560 23 1,840 w 

Empaques. Asbestos co.!!) 3 pzos. Ys'' U1 
l" 

primidos. zo''oL?..o" 600 1,800 4 320 
Boquillas. Acero al Ca.r tf '',¡ 2. PZ.t>S / 2: 

bon. Cuello- ¡O::. O=#- 270 540 4 320 
A-106, Brida - z pz¡:;s s/4

11$ 135 270 3 240 
A-105 f"==>O# 

1040 33,240 40,320 
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Costo total de materiales 

Costo total de mano de obra 

-~Costo de Pruebas 

>'<>':Costo de embalaje y embarque 

Subtotal 1 ) 

>'ob':Comisi ones por ventas 

Subtotal ( 2 ) 

~oh~;, Gastos de Administración, In­

geniería y utilidad 

Subtotal ( 3 ) 

>~>~i<>'<i< Impuesto sobre inr,resos mer-­

cantiles 

PRECIO TOTAL 

>~Evaluado a $1 , 50 /Kg 

>'<>'<Evaluado a $0, 7 5/Kg 

*'"'~Evaluado como un O, 3% del sub­

total ( 1 ) 
>'<>~*>'<Evaluado como un 20% del sub-­

total ( 2 ) 

>~>'<>'<>'<>~Evaluado como un tr% del subto-

tal ( 3 ) 

NOT!\S 

$ .33 Z4D.­

$ 40 3ZO.­

$ 1 S6o.­
$ 7 Bo.-

$ 759()(}.-

$ 228.-

-~ 76 f28-

s 1.5U5.-

$ 9/.353.-

$ 3654-

$ 95007.-

( 1 ) El concepto H-ll incluye: Fabricación de la pieza y/o 

ensamble en el conjunto. 

( 2 ) El p.recio de la mano de obra incluye: Consumibles,-­

M.o. directa y Gastos indirectos y CH de $ 80.00/1~11 
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3.0 Costo total de la planea 

Base~Costo total del eqúipo mayor 

Concepto % aplicado s/costo 

de equipo mayor 

Equipo Mayor 

Instalaciones¡In­

cluyendo aislamiento 

lOO 

e instrumentación 4 3 

Tuberías; incluyendo 

aislamiento 86 

Instalaciones Eléc-­

tricas 15 

Edificios- incluyendo 

servicios 35 

Nejoras al terreno 10 

Servici~ Generales 50 

Terreno 60-

total($) 

$ 384/tta.~ 

t.l9J w.­
kZ.Wo&z:J.~ 

2 130 .3/j,.­

_3 1.5e:.37f .... 

Ingeniería y Construcción 65 4 069 411.-

Utilidad del Contratista 

Contingencias 

29 1 &15 5'8'.3 ... 
12 

Gran Total 

Inversión Fija Total 34- 5"8 704.-

.30 S64 'JI4.­
g 703 790.-

.34 B~B 70_1;_-
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4,0 Costos de OperaciÓn• y mantenimiento 

4.1 Costos de Servicios 

4.1.1 Vapor 

4.1.2 

4.1.3 

4.1.4 

Lb/año consumidas en elproceso 
( eficiencia) de utilización 

lb/año consideradls ( total ) 

Costo unitario $ so.-l1ooof6 
Costo total de vapor # '2~6,/73.-

Agua de Enfriamiento 

Lb/ año consumidas en el proceso 1 $/8 Z 70 2tO 
% ( Eficiencia ) de utilización . 9c?J' 
Lb/año consideradbs ( total ) 2 000 0?7 220 
Costo unitario .:J. 480/fl¡lfo,.¡ k [/. 
Costo total de agua de enfriamiento $ ?60, Ot/.G.-

VACIO (RtJJx.,Jo :;¡ t~.se Je e/e.c.Lres ce>n vs¡'>'cr} 

lf/a.h"t; ( Dn5t.JP'/~.r -en e/ ¡:roc-=:s.o 3 /72 750 
~ {!!:/le., e"c'a ) Je t.-'-frJ· z.;;¡u~ 85 

!t/aii;o c.~'J.S<'!er~~s (1--o:la/) 3 G/8663 
g()s+¡o Vn1-f~rlp _:fi.:?o -¡. 1// 

AIRf.S"tG~ Tb~( de¡ V~c.i~ lO~ .:! /Ot¡'/.(;0.-Cos+ Uhi~rio J. (. 000 .... ¡_J e >J1o -f.-o 1 {) 1 ' . 1 FVf r;;s 
0 ~ d'nVr.t/ 4 /'2, 000.-



4.1.5 

4.1.6 

4.1. 7 

4.1.7.1 

4.1.7.2 

4.1.8 

4.2 

357 

NITROGENO 

lb/año consumidas en elproceso 

% (Eficiencia) de utilización 
lb/ año consideradas ( total 

Costo unitario 
Costo total de Nitrógeno 

N 0 M B R A M I E N T O 

1 Responsable del area de recuper2 

ción. 

3 Ingenieros de turno 

3 Operadores 

9 Obreros Generales 

3 Personal de Intendencia 
Secretaria 

COSTO UNITAR lO 
POR AÑO 

250,000.00 
156,000.00 
93,600.00 
70,200.00 
70,200.00 
93,600.00 

Costo anual del personal 
requerido 

COSTO TOTAL 
ANUAL 

250,000.00 
468,000.00 
280,800.00 
631,800.00 
210,600.00 
93,600.00 

1934,800.00 
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SALARIO 
N O M B R A M I E N T O MENSUAL 

Responsable del área de 16,000.00 
recuperación. 
Ingeniero de turno 10,000.00 
Operador 6,000.00 
Obrero General 4,500.00 
Personal de Intendencia 4,500.00 

Secretaria 6,000.00 

NOTA, 

SALARIO 
At':UAL 

30% 

192,000.00 57,600 

120,000.00 36,000 

72,000.00 21,600 
54,000.00 16,200 
54,000.00 16,200 

72,000.00 21,600 

T O T A L 

250,000.00 

156,000.00 
93,600.00 

70,200.00 
70,200.00 
93,600.00 

El 30% adicional a lasrnntidades pagadas al personal equivale a las 
prestaciones y pagos adicionales que las empresas erogan en forma-­
de impuestos; vacaciones; seguro social, reparto de utilidades etc. 

4.3 GASTOS GENERALES 

En este renglÓn se consideran los gastos administrativos; los artí­
culos de consumo menor requeridos por la intendencia; los gastos de 
comunicación etc; cuyo monto será estimado como un porcentaje de -­
los gastos de operacfón; el monto referido varía según el tipo de -
planta pero oscila entre un 7% y 15% por lo que se considerará un--
10% para nuestro caso. 

4.4 GASTOS DE NANTENIMIENTO 

Como gastos de mantenimiento será considerado un porcentaje referi­
do a la i.nversión fija de la planta al porcentaje mencionado será-­
de un 101- anual para éste concepto. 
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4.5 COSTO TOTAL DE OPERACION ANUAL 

5.0 

5.1 

Costo de servicios 
Costo del personal 

Subtotal 

Gastos generales administrativos (10%) 
Gastos de Hantenimiento {10% lF ) 

Subtotal 

10% Imprevistos 
Costo total de operación anual 

ANALISIS DE COSTOS. 

Cantidad de Glicol Agotado por tratar 

Cantidad de Glicol Purificado Recupe~ 
rado. 

Eficiencia (le recuperación /4. 75 ,C 
Costo unitario de recuperación 

1' 934.800 
5' qs'2. . .39Z 

5q5,239_ 
3'45G; r810 

_1~oo4;~ 

_ . 1 t ObCJ .'\_;sO 
n ', oo4,95t 

33lt~3.fqs TPA 

25 3S8."3!~TPA 

Gastos de operac~on y mantenimiento 
Cantidad de Glicol recuperado 

¡t'ool., '?'sJ s 
ZS .?.SSJf6TON 

Costo unitario de recuperacion =433.4\gN 
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Comparativamente: 

Cantidad de Glicol Agotado por trata~ 

Eficiencia de maquila 

Cantidad de Glicol purificado por maquila 

Precio unitario de maquila (Base Glicol puri­

ficado) 

33 q~3.1q2> TPA 

74-. 7S % 

Z5 388.3(&, TPA 

Diferencia entre costo de recuperación y precio de maquila 

$ 4.33.4b - $ 

A esta diferencia se le denomina en términos contables de diferentes 

formas; algunas de estas son: Disminución de costos; aumento de pro­

ductividad ó ahorro. Con objeto de dar mayor significado a la cant1 
dad que representa se denominara~ en este trabajo con el término: 
Utilidad Aparente. 

Costo de Glicol Recuperado 

Cantidad de Glicol Recuperado (TPA) x Costo Unitario de maquila $(TON) 

Utilidad Aparente 
Glicol Recuperado 

Utilidad Aparente 

Costo de Glicol Recuperado por maquila-Costo de -

~ /~/ :::,oz~4o5.- - 4 11' oo4/qs1.­
($/año) 5 1411,454.-



6. Recuperación de la inversión y factibilidad del proyec-

to. 

El período de Recuperación de la inversión será el paráme-

tro que nos indique la conveniencia de realizarla; aclaran-

do que además de la disminución de costos de operación que 

se pueda obtener a un plazo medio se adicionan otros facto-

res convenientes como son: 

La eliminación de la dependencia de terceros con respecto al 

tiempo de reutilización de los excedentes .de MEG empleados; 

~a eliminación de riesgo de pérdidas de tiempo por transpor-

tes, etc. 

Período de Recuperación de la inversión 

Período de recuperación-$ 34 ' 568,704 
~ 5'497.454 
AÑO 

INVERSION FIJA 
UTILIDAD APARENTE 

fi.29 años 
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e A P I T U L O IX 

e O N e L U S I O N E S 
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IX. CONCLUSIONES 

De los procesos existentes para la fabricación de Poliéster, 

el analizado es uno de los empleados en el país, por lo que 

pretendemos que el estudio sea utilizado por la industria -

nacional para mejorar en algo la eficiencia de sus operacio-

nes. 

El procedimiento para la purificación del MEG por Destilación 

al Vacio nos proporciona altos rendimientos en la pureza y, 

comparativamente con la destilación atmosférica, bajos costos 

de energía. Esto se confirma al analizar los balances, pues al 

obtener una pureza de más del 98% se recupera un 75% del Gli­

col agotado tratado y no se requiere una redestilación; tam­

bién es de considerarse que la destilación, por efecto del VA 

cio, se lleva a cabo a bajas temperaturas evitando así la de­

gradación del Monoetilen glicol. 

El método también resulta superior al de purificación por fil­

tración ya que separa al metano! y al agua, cosa que no se lQ 

gra con este Último el que también, al igual que la destila­

ción atmosférica, requiere que la filtración se lleve a cabo 

a altas temperaturas, además de la utilización de medios fil­

trantes. 



Debido a las ventajas expuestas, el método de recuperación 

de MEG por Destilación al Vacío resulta técnicamente el más 

recomendable. 

Con objeto de justificar económicamente la validez del mé­

todo de recuperación por Destilación al Vacío fue necesario 

elaborar el proyecto de Ingeniería para la Recuperación del 

MEG, para lo cual, con métodos ortodoxos fueron desarrollados 

los cálculos estequiométricos, los balances de materiales y 

energía, y calculados los diferentes equipos tanto termodiná­

mica, como mecánicamente. 

Por último fueron especificados cada uno de los equipos indi­

cando sus características de forma tal que permiten su costeo 

o cotización. 

Dentro del análisis económico, se costearon los equipos de -

pailería con costos a octubre de 1979 con lo que mediante ín­

dices los precios pueden ser actualizados con relativa facili­

dad en cualquier época, los precios de equipos de línea fue­

ron obtenidos por medio de cotizaciones de los proveedores -

más reconocidos en el mercado nacional. El resultado de este 

análisis fue óptimo ya que únicamente se requiere de 6.29 -

años para recuperar la inversión, período sumamente ventajoso 

para inversiones de éste tipo. Aunado al corto período de re-
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cuperación de la inversión se tienen las siguientes ventajas 

con el método propuesto: La recuperación del MEG se realiza 

dentro de las instalaciones de la planta productora de polié~ 

ter, se elimina la dependencia de terceros para la maquila -

del producto~ se aprovechan más eficientemente los servicios 

de la planta, asi que como conclusión final diremos que la r~ 

cupera.ción del Monoetilen glicol por e~ método de destilación 

al Vacío representa ventajas tanto técnicas como económicas 

desde el punto de vista operacional del conjunto. 
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CAPITULO X 

B I B L I O G R A F I A 
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B I B L I O G R A F I A 

J.O Procesos de producción de Poliéster y Polimerización: 

1.1 Marshal & Sitting. 

1.2 Morrison & Boid 

Polyester Fiber Manufacture 

NDC 1971 L.C. 77-16779] 

Organic Chemistry 
Sa. Ed. 1968. 

2.0 Balances Térmicos y de Materiales 

2.1 Himmelblau David M. 

3.0 Cálculo de Equipos 

3.] Brown & Ass. 

3.2 Donald Q Kern 

3.3 Perry & Ass. 

3.4 R.E. Treybal 

3.5 Glitch 

3.6 EE Ludwig 

3.7 Robert & Treybal 

3.8 Gulf Publishing 

Principios y cálculos básicos de la 
Ingeniería Química. Continental 1970. 

Unit Operations 
lla. Ed. 1967 

Procesos de Transferencia de Calor 
la. Ed. 1970 

Chemical Engineers Handbook 
Sa. Ed. 1973 

Mass Transfer Operations 
2a. Ed. 1971. 

Ballast Tray¡ Design Manual 

Applied Process Design for Chemical 
and Petrochemicals plants 
2a. Ed. 1977 Vols 1, 2 y 3 

Mass Transfer Operations 
2a. Ed. 1968. 

Pipping Handbook 
Reprinted from HP 1968 



3.9 Littleton 

3.10 Ingersol Rand 

3.11 Ingersol Rand 

3.12 Crane 

3.13 Rase & ~arrow 

4.0 Disefio de equipos 

4.1 Brownel & Young 

4.2 ASME 

4.3 API 

4.4 TEMA 

5.0 Economía 

5.1 Samuel.son P.A. 

. 368 

Industrial Piping 
2a. Ed. 1962 

Compressed Air and Gas data 
2a. Ed. 197J. 

Cameron Hydraulic Data 
14a. Ed. 1970 

Flow of Fluids 
Through Valves, Fittings and pipe 
Technical paper No. 40, 1969 

Ingeniería de Proyectos para plantas 
de proceso 
3a. Imp. 1976. 

Process Equipment Design 
.J. Wiley 1969 

American Standard of Testing Materials 
Part VIII Div. I 1978. 

Small Welded Production 
'l'anks 1965 

Suandards of tubular ERchanger manu­
facturer association. 
5a. Ed. 1968. 

Economics 
lOa. Ed. 1976. 
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