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I N T R o D u e e I o N 

Para las diferentes cornpañias que en la fabricación de sus 

productos requieren de una planta de proceso es de suma importan

cia considerar los atractivas económicos de una determinada inveL 

sión, la cual puede ser para la construcción de una planta nueva 

o para una ampliación a la e~istcnte. 

La decisión de continuar con un proyecto se toma una vez que 

el estudio de factibilidad técnica y económica del mismo propor

ciona datos positivos~ Enseguida se procede a un estimado de la 

evaluación económica del proyecto y la subsecuente evaluación de 

la inversión rija de capital. 

En el Capítulo II se describe la evaluación económica men

cionando las principales caracteristicas con que debe contar un 

sistema para este fin. Asimismo, se mencionan las funciones que 

debe comprender el sistema con sus diferentes aspectos. 

En el Capítulo III se analiza la estructura de la inversión 

mencionando los principales puntos de estimación y técnicas de 

evaluación~ 

En el Capitulo IV se analizan las diferentes técnicas, incl~ 

yendo variables y parámetros involucrados en el dimensionamiento 

de equipo básico. En el presente trabajo sólo se tratan, en des

tilación, el caso de columnas de destilación de capuchas de burb~ 

jea y de platos perforados, en absorción sólo se consideran los 

siguientes casos: absorbedor binario (columnas empacadas y de pl~ 
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tos), desorbedor binario (columna empacada) ,absorbedores multi

componentes (columna de platos). Con respecto al equipo de inter

cambio de calor se analizan los siguientes casos: cambiadores de 

calor de tubos y coraza de una sola fase, condensadores totales 

de tubos y coraza (verticales y horizontales), rehervidores y ca

lentadores a fuego directo~ En el caso de reactores se·consideran 

los casos de reactores de tanque agitado continuos y tubulares p~ 

ra desarrollar reacciones irreversibles de primero y segundo or

den. Para el caso de bombas, compresores, sopladores y tanques s.Q 

lo se evalua el costo de compra y el costo de operación. 

Por otro lado la inversión fija de capital es calculada usan 

do el método de Miller (1965) (42), por lo tanto se puede decir 

que los resultados reportados por el sistema pueden caer dentro 

de la clasificación de estimados intermedios, si los índices y 

los datos de costo son adecuados. 

El Capitulo V describe el sistema para el dimensionamiento 

de equipo y evaluación de la inversión fija de capital mencionan 

do la interacción de las'diferentes rutinns, asi como las opcio

nes de uso de cada una, dando a su vez una breve explicación de 

lo que ejecuta cada una de las rutinas. 

En el Capitulo VI, se muestran los resultados obtenidos de 

la computadora en el diseño, costo, depreciación e inversión fija 

de capital para varios equipos de una planta de proceso. 
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Los capítulos VII y VIII, son conclusiones y recomendacio

nes y bibliografía respectivamente. 

El Apendice A proporciona un glosario de términos económicos. 

Asimismo, el Apéndice B muestra una lista de programas disponi

bles p:.ira dimensionamiento y costo de equipo, inversión fija de 

capital, pronóstico de volumen y precio de ventas y cálculo de 

rentabilidad. 

Para el desarrollo de los capitules anteriores se determina

ron los siguientes objetivos: 

l. Describir los diferentes puntos comprendidos en la evalu~ 

ción económica de un proyecto. 

2. Análisis de los puntos más importantes de la estructura 

de la inversión. 

J. Analizar las diferentes técnicas para el diseño y dimen

sionamiento de equipo de proceso. 

4. Analizar las principales variables y parámetros que afec

tan el dinaño básico del equipo de proceso. 

5. Implantar un sistema para el diseño de equipo y evalua

ción de la inversión fija de capital. 



CAPITULO I 

Generalidades 



El poder realizar la evaluación de la inversión fija de ca

pital es un problema cuya solución debe darse bajo la considera

ción de tres factores principales: 

El primero de estos factores es la identificación del ti

po de problema. 

El segundo !actor es la cantidad y calidad de los datos 

disponibles para la solución. 

El tercer factor en consideración es la precisión con la 

que se puede obtener el resultado. 

La identificación del tipo de problema se da al saber qué 

tipo de proceso se va a evaluar, si éste es un proceso nuevo o si 

es uno existente, de ()qui se desprende la necesidad de consid~ 

rar el segundo factor que se refiere a los datos disponibles para 

la solución, si se trnta de un proceso exi~tente se puede contar 

con una cierta cantidad de datos, a diferencia de un proceso nue

vo en el que no es. así. 

Con respecto al tercer factor, la precisión juega un papel 

importante, en virtud de que podernos encontrar más de una técnica 

a aplicar para un mismo caso. Una vez considerados los anteriores 

factores, enseguida se requiere tomar en cuenta el tipo de estim~ 

ción que se está realizando y examinar casos corno los del tamaño 

de la planta, la confiabilidad de los datos e incluso la experien 
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cia de la persona que realiza la evaluación, todo ésto para la 

~elección de la tecníca a aplicar para la evaluación de la inver

sión fija de capital que proporcione la precisión necesaria. 

El tipo de estimado puede ser preliminar o de orden de magni 

tud, intermedio o de estudio, definitivo y por último detallado. 

Estimado preliminar o de orden de magnitud 

Estos estimados son de suma importancia a pesar de su inceE 

tidumbre, generalmente indican si un proyecto es una propuesta 

que vale la pena o no. Sin estos estimados muchos proyectos son 

retirados del desarrollo de fondos antes de alcanzar una verdade

ra báse para hacerlo. 

Estimado intermedio o de estudio 

Estos estimados son hechos durante la mitad de las etapas 

del proyecto, en tanto más información es obtenida del laborato

rio, estudios de ingeniería, plantas piloto, etc., los estimados 

llegan a ser más sofisticados, detallados y confiables. De hecho 

estos estimados sirven para concentrarse sobre Arcas de proceso 

las cuales son particularmente costosas. Desgraciadamente, un 

gran número de proyectos se vienen a bajo durante esta mitad de 

las etapas en cuanto más detallado es el desarrollo y el análisis 

revela dificultades de costo no anticipadas. 

Estimados definitivos 

si el proyecto continua siendo un buen prospecto de negocio, 
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llega el momento de tomar la decisión de proceder con la implantª 

ción del proyecto, generalmente la construcción de la planta. El 

capital a ser invertido debe ser autorizado por las personas indi 

cadas; en el caso de grandes y costosas plantas de producción, la 

autorización la dan los directivos de la empresa. La solicitud de 

autorización es acompañada por un estimado definitivo, el cual se 

basa en los mejores datos de información de proceso y el análisis 

económl;o. Aunque todos los detalles de construcción no son cono

cidos en este momento, un estimado lo suficientemente preciso de 

los requerimientos de inversión debe ser realizado para que los 

fondos autorizados cubran los costos de construcción sin mayores 

sorpresas. 

Estimados detallados 

Estos estimados se basan en diagramas detallados y cotizaciQ 

nes de equipo. Los estimados proporcionan un documento preciso 

contra el cual se controlan los gastos durante la construcción. 

Como se puede observar dentro de estos factores se encuentra 

el dimensionamiento del equipo el cual· sólo se puede realizar con 

un cierto número de datos, los cuales determinarán el tamaño del 

equipo y éste a su vez afecta la estimación del costo, de ahí que 

la confiabilidad de los datos de diseño sea de tanta importancia 

dentro de la evaluación de la inversión fija de capital. 

cabe mencionar que los factores en consideración para resol

ver el problema de la determinación de la inversión fija de capi-
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tal no son todos los factores que afectan de alguna manera la so

lución del problema, sólo son tres de los más importantes, toman

do en cuenta que nos encontramos en el inicio de una análisis de 

esta naturaleza. 

Por otro lado, los materiales de construcción tienen gran 

influencia en la determinación de la inversión fija de capital. 

Estos materiales pueden ser considerados desde el princip.io del 

dimensionamiento del equipo, al saber que tipo.de agentes quimi

cos van a usarse o bien las presiones y temperaturas de operación. 

otro aspecto de gran influencia sobre la determinación de la 

inversión fija de capital y de la evaluación económica del proye~ 

to es el sitio de localización debido a alguna variación en el 

costo de manj de obra, la existencia o ausencia de maquinaria pe

sada y materiales de construcción asi como algun cambio en la 

legislación de construcción, emisión de contaminantes, impuestos, 

permisos, etc .. 

Con respecto a los programas existentes para la determina

ción de la inversión fija de capital se puede observar que exist

en varios tipos con diferentes grados de complejidad y tamaño, e~ 

to se debe a que cada programa fue desarrollado para una 

aplicación especial .. 

Dentro de los programas más importantes encontramos a CHEEP, 

ECONOMIST, PEPCOST, PROVES, CEDA, FLOWTRA!l, etc. Los programas 

casi todos se encuentran en lenguaje Fortran IV y sus formas de 
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operar pueden ser bach o interactivo, la estructura de los 

programas es principalmente modular. 

No todos los programas dimensionan el equipo, pero todos ob

tienen el costo, los programas que dimensionan el equipo tienen 

rutinas bien especificas para este objetivo y los otros obtienen 

el costo por medio de un gran banco de datos o bien sin tener ru

tinas especificas obtienen las dimensiones con bancos de datos. 

Para la estimación de la inversión f iju de capital los pro

gramas utilizan tócnicas que se mencionan en el capitulo III, 

siendo de los más usados el método factorial de Millcr y el méto

do modular de Guthrie. 

Con respecto a pronostico de ventas y precio de ventas algu

nos programas suponen precio y volumen de ventas constantes, 

otros requieren un perfil de ambos y otros usan factores para su 

estimación. 

La rentabilidad también es manejada por los programas solo 

que algunos proporcion~n retorno de la inversión como indice de 

rentabilidad y otros realizan un análisis de riesgo. 



CAPITULO II 

EVl\LOl\CION ECONOMICl\ DE UN PROYECTO 



Por dar una definición se puede decir que la evaluación eco

nómica es la técnica por la cual diferentes proyectos son selec

cionados o rechazados, para futura consideración, basado sobre 

atractivos económicos. 

La evaluación económica de procesos y su instrumento primor

dial, la estimación de costos, penetran en cada fase del desarro

llo de un proyecto, diseño, construcción, y operación de la plan

ta. Esta evaluación económica debe continuar aú.n después de que 

la planta entra en operación. Los planes para aumentar la produc

ción deben ser evaluados siempre sobre una base económica. 

Las técnícus de evaluación económica para plantas de proceso 

deben satisfacer varios requerimientos. Deben haber suficientes 

detalles paru la decisión de gastos de capital. Ademas, la pre

sentación de estos detalles debe ser simplificada para que se 

puedan usar eficientemente los resultados en la decisión de la e§_ 

tructura del proceso. 

Un sistema de evaluación económica y estimación de costos 

debe tener capacidad para calcular tamuño de equipo, costos y pr~ 

parar el estimado de capital para la planta de proceso, el cual 

incluye, el estimado y análisis de los costos de la inversión fi

ja de capital, costos de operación, rentabilidad y pronóstico de 
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ventas. El sistema debe ser capaz de estimar costos de un subsis

tema u operación unitaria en la planta de proceso. 

Por otro lado, el sistema debe proporcionar niveles de preci 

sión para estimación de costos de plantas de proceso y el usuario 

puede elegir métodos de acuerdo con sus necesidades. 

Para satisfacer los requerimientos, un sistema debe consis

tir de las siguientes funciones para proporcionar estimados ele 

costos y evaluación económica para procesos quimicos con opción a 

varios niveles de detalle: 

1. Dimensionamiento y costo de equipo de proceso. 

2. Costo de arranque. 

3. Capital circulante. 

4. Gastos de operación. 

5. Requerimientos de capital. 

6. Costos en sitio. 

7. Análisis de rentabilidad. 

l. DIMENSIONAMIENTO Y COSTO DE EQUIPO DE PROCESO 

Los métodos de dimensionamiento y costo de equipo son depen

dientes de la clase de equipo, sin embargo, estos métodos pueden 

ser agrupados dentro de dos categorías las cuales son mostradas 

en las figuras l y 2. 

Se especifica la siguiente información: 

a) Número de equipo. 



Wo. de equipo 

Costo del equipo 
Capad dad ..._ __ _.__..basado en 

Tipo de equipo 

al carbón 

Tcmpcra~ura y 
presión de diseño 

l(nter ial de 
construcción 

13. 

Costo de co111pra Costo de 

1--~-del equipo en el f--,.--<ri compra del 
año basc equipo 

Indice de costo 

Figura l. Flujo de información para dimensionamiento 
y costo de equipo (categoria 1). 
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Pnri'flrtros ~ 

dillll'l!OiD"Ullimto 

Prtpio:b::b 

ffsicm 

Figura 2. 

t:a;to hr.c trl 

eq.iip:>(fle-L 

""'""" 

Flujo de información para dimensionamiento 
y costo de equipo (categoría 2). 
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b) Capacidad. 

c) Tipo de equipo. 

d) Temperatura y presión de diseño. 

e) Material de construcción-

Adicionalmente se puede especificar: 

f) Tolerancia a la corrosión~ 

g) Parametros de dímensionamíento4 

h) Propiedades fisicas. 

i) Internos del equipo. 

j) Auxiliares. 

k) Indice de costo. 

Como ya se mencionó existen dos formas de evaluar el dimen

sionamiento y costo de equipo, las cuales son: 

a) 

b) 

El primer método usa directamente grafícas de cos

tos en términos de datos de capacidad para el equipo, 

basado en acero al carbón sin dimensionar en sí el equi 

po. El costo es corregido al costo real por el material 

de construcción, presión de diseño, temperatura y, ade

más, convertido al valor corriente o valor por el uso 

del indice de costo del equipo. 

El segundo método requiere mas etapas de calculo y 

puede proporcionar resultados mas precisos. Este método 
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primero dimensiona el equipo y después hace uso de las 

gráficas de conversión del dato de tamaño al costo. 

El costo de internos y auxiliares debe ser proporciona

do separadamente y adicionado al costo base del equipo. 

Como en el primer método, el costo es corregido al cos

to real al usar el indice de costo del equipo, dato del 

material de construcción, presión de diseño, temperatu

ra, etc. Los métodos para dimensionar los equipos prin

cipales se presentan en el capitulo IV. 

2. COSTOS DE ARRANQUE 

Se especifica la siguiente información: 

a) NUmero de operadores de arranque por turno. 

b) Número de personal de mantenimiento en el arranque 

por turno. 

Adicionalmente se puede especificar: 

e) El nümero de meses para entrenamiento y arranque. 

d) Un factor para costos de comercialización. 

e) El número de meses de ineficiencia en el arranque. 

f) Rango salarial del promedio de horas de mano de 

obra de operación. 

g) Rango salarial del promedio de horas de mano de 

obra de mantenimiento. 
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Procedimiento de estimación 

Hay dos métodos para estimar los costos de arranque depen

diendo de la información disponible. 

a) Método del factor simple 

En este método el total de la inversión fija de e~ 

pita! es multiplicada por un factor para estimar los 

costos de arranque. 

b) Método del factor múltiple 

Usa tres componentes de estimación para los costos 

de arranque. 

I) Componente de mano de obra 

Este se divide en mano de obra de operación y 

mano de obra de mantenimiento. El costo de mano de 

obra de operación se estima multiplicando el núme

ro de trabajadores de operación en el arranque por 

el rango salarial del promedio de horas de mano de 

obra de operación por el número de meses de entre

namiento y arranque por 730.5 horas por mes .. El 

costo de mano de obra de mantenimiento se estima 

multiplicando el número de trabajadores de manteni 

miento en el arranque por el rango salarial del 

promedio de horas de mano de obra da mantenimiento 
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por el número de meses de entrenamiento y arranque 

por 730.5 horas por mes. 

Il) Costos de comercialización 

Este costo se estima multiplicando el costo 

directo en limite de bateria por un factor. 

III) Ineficiencia de arranque 

Este se estima multiplicando el gasto de ope

ración anual bruto por un factor .. 

La suma de los tres componentes es el estimado de los costos 

de arranque •. 

3 • CAPITAL CIRCULANTE 

se puede especificar: 

a) El número de dias de inventario para materias pri

mas. 

b) El número de días de inventario para producto ter

minado. 

e) Un factor para inventario de almacenes y suminis-

tros. 

d) El número de dias para cuentas por cobrar. 

e) Un factor para mano de obra. 

f) Un factor para efectivo. 
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Procedimiento de c5timación 

Hay dos métodos para estimar el capital circulante dependien 

do de la información disponible. 

a) Método del factor simple 

En este método la inversión fija de capital 

total se multiplica por un factor para estimar el 

requerimiento de capital circulante. 

b) Método del factor múltiple 

El método del factor múltiple usa siete comp~ 

nentes para estimar el capital circulante. 

I) Inventario de materias primas 

La cantidad de materias primas para proponer 

en el inventario se multiplica por su costo, a fin 

de obtener el valor del inventario. 

Il) Inventario de producto terminado 

El gasto de operación anual neto se multipli

ca por un factor el cual representa los días de in 

ventaría para producto terminado. 

III) Catalizadores y agentes quimicos 

La primera carga de catalizadores y agentes 

químicos debe ser calculada en forma separada bajo 
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requerimientos de capital. Este valor debe ser evª 

luado para estimación de capital circulante. 

IV) Almacenes y suministros 

El total de la inversión fija de capital se 

multiplica por un factor para obtener este térmi

no. 

V) Cuentas por cobrar 

La proporción de producción diaria de el 

(los) producto (s) primario (s) se multiplica por 

el respectivo precio de venta y un factor para ob

tener un estimado del valor de las cuentas por co

brar. 

VI) Mano de obra 

Los fondos deben ser suficientes para pagar 

la mano de obra y gastos de supervisión. La mano 

de obra diaria de operación y mantenimiento y el 

respectivo gasto de supervisión se multiplican por 

un factor para estimar este término. 

VII) Efectivo 

Para un estimado del requerimiento de efecti

vo la inversión fija de capital total se multipli

ca por un factor. 
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Ln suma de los siete términos son el requerimiento de capi

tal circulante. 

4. GASTOS DE OPERACION 

Se puede especificar la siguiente información: 

a) La cantidad y precios de los catalizadores y 

agentes quimicos. 

b) La cantidad y precio de los compuestos principales 

y otras materias primas y subproductos. 

c) El numero de operadores. 

d) La cantidad de desechos y el costo para distribuiE 

los. 

e) La cnntidud y precio de servicios. 

Alternativamente, la proporción de muteria prima y subprodug 

tos puede ser obtenida con referencia a la corriente apropiada. 

El uso de servicios puede ser determinado a partir de los mótodos 

de dimensionamiento y costo, y los precios pueden ser obtenidos 

de un banco de datos de costo. 

Procedimiento de estimación. 

I) Materias primas. 

El uso real de los compuestos principales o de 

otras materias primas se multiplica por el precio 

respectivo para obtener el costo anual de éste término. 
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II) Catalizadores y agentes quimicos. 

La cantidad anual de catalizadores y agentes qui

micos necesaria se multiplica por el precio respectivo 

para obtener el costo anual. 

III) Servicios. 

Los servicios incluyen corriente eléctrica, agua, 

combustible, refrigeración y aire. 

No todos los servicios necesitan ser usados en un 

caso particular. Incluso se puede especificar cuales 

servicios se compran. El uso anual de cada servicio 

comprado se multiplica por el costo unitario anual para 

obtener el costo anual de servicios. 

IV) Mano de obra de operación. 

El número de trabajadores por turno se especifica 

de ante¡¡:a.no. Este nú.mero se multiplica por el promedio 

de horas de mano de obra de operación para obtener el 

costo anual. 

V) suministros de operación. 

El gasto anual de los suministros de operación se 

estima al multiplicar el gasto de mano de obra de oper~ 

ción anual por un factor. 
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VI) Mantenimiento. 

El costo de mantenimiento total se calcula al su

mar los suministros de mantenimiento y gastos de mano 

de obra de mantenimiento. 

a) Suministros de mantenimiento. 

Con objeto de estimar este término, la 

inversión fija de capital total se multiplica 

por un factor. 

b) Gasto de mano de obra de mantenimiento. 

Este se estima al multiplicar la inver

sión fija de capital total por un factor. 

VII) Supervisión. 

El gasto de supervisión se estima al multiplicar 

la suma de la mano de obra de operación y la mano de 

obra de mantenimiento por un factor. 

VIII) Utilidades y cargos. 

Los gastos de utilidades y cargos se estiman al 

multiplicar la suma de la mano de obra total y el gasto 

de supervisión total por un factor. 
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IX) Participaciones. 

Este gasto representa el 11porcentaje 0 de partici

pación. Esto se estima al multiplicar la proporción de 

producción anual de los productos y subproductos por un 

factor. 

X) Disposición de desechos. 

El gasto de disposición de desechos se estima al 

multiplicar la cantidad anual de desechos a ser dispue~ 

tos por la unidad de precio o precio unitario de dispo

sición. Se debe suministrar ambos, la cantidad de dese

cho y el precio. Se puede utilizar un valor de cero si 

la unidad de disposición de desecho es una sección de 

la planta y considerada a ser parte de la inversión f i 

ja de ca pi tal. 

XI) otros costos directos. 

Este término se estima al l!lultiplicar un factor 

por la inversión fija de capital total. 

XII) Impuestos locales y seguro. 

El gasto de impuestos locales y seguro puede ser 

estimado al multiplicar la inversión fija de capital 

total por factores. 
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XIII) Depreciación. 

La depreciación se incluye para propuestas de ren 

dimiento unicamente. La depreciación se calcula al mul

tiplicar la inversión fija de capital total por un fac

tor. El factor usado es el reciproco de la vida útil de 

la planta. 

XVI) Administración y gastos genera 1 es. 

Este término se estima al multiplicar la suma de 

los gastos de mano de obra de operación, mano de obra 

de mantenimiento y supervisión total por un factor. 

XV) Costo de subproductos. 

Con el objeto de estimar el costo de subproduc

tos, la cantidad anual de cada subproducto producido se 

multiplica por el correspondiente precio. 

XVI) Gastos de operación anual brutos. 

El gasto de operación anual bruto se calcula al 

sumar el gasto directo total (términos I-II), gastos 

indirectos totales (términos XII y XIII) y la adminis

tración y gastos generales (término XIV). 
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XVII) Gasto de operación anual neto. 

El gasto de operación anual neto, se obtiene al 

restar el costo total de subproductos de los gastos de 

operación anual brutos. 

XVIII) Gastos fijos. 

Para la propuesta de estimación de gastos de ope

ración a otra capacidad más que la total, el gasto fijo 

se asume a ser la suma de los gastos de mano de obra de 

operación, mantenimiento total, supervisión total, uti

lidades y cargos, depreciación, impuestos locales y 

seguro, también como la administración y gastos genera

les. 

XIX) Gastos variables. 

El gasto variable se calcula al restar el gasto 

fijo del gasto de operación anual neto. 

Se deben proveer y especificar tres factores de 

relación de capacidad. 

5. REQUERIMIENTOS DE CAPITAL 

Se especifica la siguiente información: 

a) La carga inicial de agentes químicos y catalizado

res. 



b) El precio de agentes químicos y catalizadores. 

c) Cargo por regalias liberadas. 

d) Un factor para calcular las contingencias del 

proyecto. 

e) Un factor pura calcular las contingencias del 

proceso .. 
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f) Un factor para calcular los costos de los terrenos 

o costos del terreno. 

Procedimiento de estimación. 

I) Costo total de instalación. 

El costo totul de instalación es la suma de 

costos directos en sitio y costos indirectos en si 
tio. 

II) Contingencias de proyecto. 

Este término se estima al multiplicar el cos

to total de instalación por un factor. 

III) Contingencias de proceso. 

Las contingencias de proceso se estiman al 

multiplicar los costos directos en limite de bate

ría por un factor. 
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IV) Inversión fija de capital total. 

La inversión fija de capital total se calcula 

al sumar los castos de instalación total, contin

gencias de proyecta y contingencias de proceso. 

La inversión fija de capital se puede calcu

lar trunbién utilizando varias clases de métodos 

disponibles, que van desde los métodos simples, c2 

mo el método del factor de Lang (1948), hasta unos 

relativamente complicados como el método modular 

de Guthrie (1969). Estos métodos usan un conjunto 

de factores para equipo auxiliar, tuberias, insta

lación, construcción, etc~ 

Los siguientes métodos pueden ser usados: 

1) Método del factor de Lang (1948)(37). 

2) Método analitico de Hirsh y Glazier 

(1960) (32). 

3) Método del factor de Míller (1965) (42). 

4) Método de relación de equipo de Hackney 

(1965) (25). 

5) Método modular de Guthrie (1969) (24). 

Las ecuaciones para los diferentes métodos se 

muestran en la tabla l. 
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V) Costos de compra de terreno. 

Se puede suministrar un costo para este tér

mino o puede ser estimado al multiplicar la inver

sión fija de capital total por un factor. 

VI) Carga inicial de catalizadores y agentes quimicos. 

Las cargas iniciales de catalizadores y agen

tes quimic:os, cargas que fueron completas, se mul

tiplican por su respectivo precio para obtener el 

valor de este término. La información necesaria pª 
ra hacer este cálculo se suministra aparte. 

VII) capital circulante. 

Los requerimientos de capital circulante han 

sido calculados aparte. Este dato puede ser usado 

para calcular los requerimientos de capital total. 

VIII) Costos de arranque. 

Los costos de arranque son estimados aparte. 

Estos pueden ser usados para calcular los requeri

mientos de capital total. 

IX) Regalías liberadas. 

Las regalías liberadas se estiman al multi

plicar la inversión fija de capital total por un 

factor. Un valor de cero para el factor significa 

que no hay costos de regalías liberadas. 
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Figura 3. 

RIXµ'rlmlt'nto 

totllil Ó? tq:Jltnl 

Flujo de conceptos para la estimación de la inversión 
de capital. 



Jl. 

Tabla l. ECUACIONES PARA LOS DIFERENTES METODOS DE ESTIMACION 

Método 

Lang 

Hirsh y Glazier 

Miller 

Hackney 

Guthrie 

PARA LA INVERSION FIJA DE CAPITAL 

Ecuación 

FCI= FIA1 

Donde: 
F: Factor para el tipo de planta. 

FCI= F 1 ( ( l+F1 +F"+FP) fC 1 +fB1+f (A¡ -C1 )) 

Donde: 
F1= Factor da costos indirectos. 

= FUNC (fC;•fCj ,~C~) 

F"'= Factor de costos diversos~ 

= FUNC (fC; , J'Cl ) 
F"= Factor de costo de tubería. 

FCI= (1 + F' + F 1 ) BL 

Donde: 

F,= Factor de instalación. 

FUNC, ((fA,+fM¡l/(n+m)) 

FCI= ( l+F1 +RdJ"') ( l+fF, +R1 fFk) (fA 1 +fM¡) 
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Tabla l. ECUACIONES PARA LOS DIFERENTES METODOS DE ESTIMACION 

PARA LA INVERSION FIJA DE CAPITAL 

(CONTINUACION) 

No111enclatura: 

A: CO!ltO de la aleación de ••ter l al real. 
B: costo de equ 1 po i nst n lado. 

BL: Costo de l fmi te de bater fa. 

C: Coa to de equipo en acero o l carbón. 
f: Factor 

FCI: tnverslón fija de capital.. 
G: Costo de factibilidad ;eneral 
H: Tarea realizada por un ho•bre en una hora. 
M: tosto de equipo no listado. 
11: Número de equipo no listado. 

Número de equipo de proceso. 
R: Rango de mano de obra. 
S: Costo de desar-rollo en sitio. 
U: tosto de factibilidad de servicios. 

subfndlce=i: 

e: Ca tal liador. 
d: Diseño. 

Ca111bi ador de calor. 
f: Gasto de terreno, 

l: "ª"º de obra. 

•: V•r tos. 
Material. 

p: tuberfa. 
t: Ter re. 
v: Recipiente. 
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X) Requerimientos de capital. 

El requerimiento de capital total se calcula 

al sumar la inversión fija de capital total, cos

tos de terreno, capital circulante, costos de a

rranque, regalias liberadas y el costo inicial de 

catalizadores y agentes químicos. 

6. COSTOS EN SITIO. 

Se especifica la siguiente información: 

a) Los factores para calcular la transformación de materi~ 

les en sitio y los costos de ruano de obra. 

b) Un factor para estimar los cargos por fletes. 

e) Un indice de productividad de mano de obra para cons

trucción y un salario por mano de obra. 

d) Un factor para la estimación de los costos indirectos 

de campo. 

e) Un factor para los costos de propietario (posiblemente 

utilidades). 

f) Un factor para calcular los costos de oficina y casa de 

los contratistas. 

g) Un factor para estimar el costo de honorarios, permisos 

y seguros. 

h) Un indice de escalación de costos. 
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Costo de compra 
del terreno 

Inversión fija Requerimientos 
de capital ¡-----------------t-__,~totales de 

Figura 4. 

Capital de 
trabajo ¡----~ 

Costo de 
arranque 

Pago de 
regalias 

Catalizadores, 
agentes químicos 
y materiales de 
operación 
iniciales 

capital 

Flujo de información para nivel total de capital. 
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Procedimiento de estimación. 

I) Costo base total de materiales. 

El costo total base de materiales se obtiene 

de un banco de datos. 

II) Costo de transformación de material en sitio. 

Esta p.:irte se estima por la multiplicación 

del costo base total de materiales por un factor. 

III) Cargos por fletes. 

El cargo por fletes se estima por la 

multiplicación del costo de material, basado en a

cero al carbón por un factor. 

VI) costo directo de materiales en sitio. 

Esta partida se calcula por la suma del costo 

base total de materiales, el casto de transforma

ción de material en sitio y el cargo por fletes, 

esta suma se multiplica por la relación apropiada 

del indice de costo. 

V) Total de horas-hombre base (mano de obra en horas

hombre). 

Este término es calculado por fuera. 
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VI) Costo de mano de obra de transformación en sitio. 

El costo de ésta se estima por la multiplic~ 

ción del costo base de materiales totales por un 

factor. Se asume que este producto es a salarios 

de mano de obras normales de construcción. 

VII) Costo de mano de obra en sitio. 

Este término se estima al multiplicar las ho

ras hombre de mano de obra totales por un salario 

normal. Se asume que este producto es el costo de 

mano de obra de transformación en sitio, cuando la 

suma de la relación del salario de la mano de obra 

de construcción real y el salario de mano de obra 

de construcción normal se multiplica por el indice 

de productividad. 

VIII) Costo directo total en sitio. 

Esta partida se calcula por la suma del costo 

directo de material en sitio y el costo de la mano 

de obra en sitio. 

IX) Costo indirecto de campo. 

El costo indirecto de campo se estima por mu! 

tiplicación del costo directo de mano de obra de 

campo por un factor. 
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X) Costo de propietario. 

El costo de propietario se estima por multi

plicación de la suma de los costos indirectos de 

campo y el costo directo total por un factor. 

XI) Costo de casa y oficina de contratistas. 

Esta partida se estima por la multiplicación 

de la suma del costo indirecto de campo y el costo 

directo total en sitio por un factor. 

XII) Honorarios, permisos y seguros. 

Los costos por honorarios, permisos y seguros 

se estiman por multiplicación de la suma de los 

costos indirectos de campo y el costo directo 

total en sitio por un factor. 

XIII) Costo indirecto total en sitio. 

El costo indirecto total en sitio se calcula 

por la suma del costo del propietario, el costo in 
directo de campo, el costo de casa y oficina de 

contratistas y el costo de honorarios, permisos y 

seguro. 

En la tabla 2 se muestran factores que pueden ser usados en 

la determinación de los costos de arranque, capital circulante, 

gastos de operación, requerimientos de capital y costos en sitio. 
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Tabla 2. FACTORES RECOMENDADOS PARA LOS DIFERENTES COSTOS DE LA 

EVALUACION ECONOMICA 

COSTOS DE ARRANQUE 

Método del factor simple 

Método del factor multliple 

Componenete de mano de obra 

Costo de comercialización 

Ineficiencia de arranque 

CAPITAL CIRCULANTE 

Método del factor simple 

Método del factor multliple 

Inventario de materias primas 

Inventario de producto terminado 

Almacenes y suministros 

cuentas por cobrar 

Mano de obra 

Efectivo 

GASTOS DE OPERACION 

Suministros de operación 

Mantenimiento 

Suministros de mantenimiento 

Gasto de mano de obra de mantenimiento 

Supervisión 

Utilidades y cargos 

Factor 

0.06 

* 5 meses 

o.os 

0.042 

0.1 

JO dias 

14 dias 

0.0005 

40 dias 

10 días 

0.005 

0.06 

0.024 

0.036 

0.2 

0.4 
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Tabla 2. FACTORES RECOMENDADOS PARA LOS DIFERENTES COSTOS DE LA 

EVALUACION ECONOMICA 

{CONTINUACION) 

Participaciones 

Otros costos directos 

Impuestos locales y seguros 

Impuestos locales 

Seguro 

Administración y gastos generales 

REQUERIMIENTOS DE CAPITAL 

Contingencias de proyecto 

Contingencias de preceso 

Costos de compra de terreno 

COSTOS EN SITIO 

Costo de transformación de material en sitio 

Cargos por fletes 

Costo de mano de obra de transformación en sitio 

Costo de mano de obra en sitio 

Costo indirecto de campo 

Costo de propietario 

Costo de casa y oficina de contratistas 

Honorarios, permisos y seguros 
*Este valor se usa para mnno de obrn de operación y de manteni· 
m\ en to. 

Los vnlores que npnrcccn en estn tabla son recomendados por: 
COMPUTER·AlOED INDUSTRIAL PROCESS DESIGN, The ASPEN project (3). 

Factor 

o.o 

0.03 

0.02 

0.0075 

0.06 

0.2 

O.l 

0.02 

O.Ol 

0.02 

0.02 

l. 4 

O.B 

0.056 

0.12 

0.075 
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Tratando de ilustra el flujo de información desde el dimen

sionamiento y costo de equipo hasta la determinación de la inver

sión fija de capital se proporcionan las figuras 5,6,7 y B. 

7. ANALISIS DE RENTABILIDAD. 

Esta sección describe los parámetros y métodos para la 

evaluación económica, el objetivo principal es determinar el pre

cio de venta requerido para el mayor número de productos. 

El procedimiento puede dividirse en dos partes: una parte 

para el periodo de construcción y otra para el periodo de opera

ción. 

La pauta a seguir para la evaluación económica, para el pro

ceso de conversión del carbón, fué reportada por ESCOE (The 

Engineering Societies Commision of Energy, Inc. Mcbeath 1979). La 

guia cubre ambos periodos, el de construcción y el de operación. 

En seguida se menciona el resumen de la guia recomentada por 

la ESCOE, adicionalmente la tabla 3 muestra el sumario de suposi

ciones para la evaluación económica. 

Flujo de efectivo durante la construcción. 

Durante este periodo el capital es gastado pero no se espe

ran ingresos y las partidas del flujo de efectivo incluyen lo si-

guiente: 
I) Inversión de capital escalado, re,. 

La asignación del capital de inversión es de 

acuerdo al programa de construcción y se ajusta al 



factores de 

material 

Capacidad del 1-----1-ttCosto de equipo 1-----------t->!Costo base del 
equipo basado en acero r---------

Clase y tipo 
de equipo 

al cnrb6n 

Tci:i:perntura de 
diseño 

Hnterit1L de 
construcción 

Factor de mano 
de obra base 
por hora 

Hano de obra 
has.e 

Tlp y condiciones Requerimiento 
de servicios 1-"--------------------0lde servicios 
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Figura s. Flujo de información para el costo de equipo. 
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Costo adicional 
para asuntos no 
considerados 

Costo directo costo directo 
de material de,1------ -----------<--de material en 
equipo base sección base 

costo directo 
de material de 
empaque en 
unidades base 

fffiiñO"d00brade] Mano de obra en 
~-~-----------.c---1~sección base 

Figura 6. 

Mano de obra 
en unidades 
empacadas 
base 

Flujo de información para una sección. 



Costo de material 
directo de 
secc 1 ón base 

Hano de obra 
base de sección 

Proporción de 
de equl po de 
servicios 

Proporr:í6n de uso 
de servicios en 
unidades empacadas 

Figura 7. 

4J. 

Costo de material Total de costos 

directo en limites f-----------....-de material 
de bater la 

Hano de obra 
en limites de 

bater i il 

Proporción total 
de uso de 
serv; cios 

di recto 

lotal de mano 
de obra bese 

Flujo de información para el proyecto 
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lrdico 00 ca>to 

Total d:? CQ6tC6 
1-----1• ..,_.., 

rmtedul 

Costos ru dsarrollo 

re imtcrilll m sitio 

Figura 8. 

1--------" CaitCG total~ 
oo lrntala:iá'I 

Cent i rgcn: í as 

cr P"'C'fCC!O 
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Tabla 3. SUPOSICIONES PARA LA EVALUACIOll ECOllOMICA. 

1.- Se usan periodos anuales. 

2.- Todas las estimaciones se basan al fin del periodo (un 

año). 

3.- La vida de un proyecto es la suma del periodo de cons

trucción especificado y la vida de operación especif i

cada. 

4. - La relación deuda-diferencia entre el valor de la pro

piedad y el valor de la hipoteca, es especificada y 

permanece constante a través de la vida del proyecto. 

5.- El capital de trabajo y el costo del terreno comprado 

son recuperados al final de la vida del proyecto. 

6.- La pérdida de impuestos y los créditos de impuestos 

pueden ser aplicados contra utilidades e impuestos en 

el año en que ocurran las perdidas o créditos. 

7.- La inversion de créditos de impuestos durante la cons

trucción pueden ser considerados. 

8.- El flujo de efectivo puede ser considerado con descuen

to o sin descuento. 

9.- El número de periodos de pago (años) se refiere al nú

mero de años necesarios para recuperar la inversión 

inicial del proyecto, contando desde el primer año de 

operación de la planta. 
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Tabla 3. SUPOSICIONES PARA LA EVALUACION ECDNOMICA. 
(Continuación) 

10.- Se pueden considerar precios constantes o corrientes. 

ll.- Se consideran cuatro métodos para el calculo de depre-

ciación: 

1) Método de linea recta. 

2) Método de balance declinado. 

3) Método de suma de años dígitos. 

4) Método de fondo de amortización. 
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gasto de capital asign~do por escalación. 

IC,=Tic. (1 + j) t c, (1) 

Donde: 

TIC,= Capital total invertido al arranque. 

J~ Tasa general de inflación. 

t= Periodo (con base a final de año). 

et'""' Parte del gasta de construcción en el 

año t. 

II) Contribución de inversionistas At. 

Ajuste de IC, para el crédito de los impues

tos de inversión (ITC) a ser reclamados. 

A,=IC, (1 - ITC) (2) 

III) Interés sobre el balance, B,. 

El interés sobre el balance es calculado por 

la tasa de retorno iP, por los balances de años 

anteriores, BALct- 1l. 

Donde: 

iP Es la tasa de retorno y puede ser calculª 

da por la combinación de tasa de interés 

y tasa de valor de retorno de propiedad. 

(3) 
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Donde: 

f= Tasa efectiva de impuestas. 

id= Tasa de interés de deuda. 

i.= Tasa de retorno de propiedad (valor). 

rd= Tasa de financiamiento de la deuda, la cual 

es la relación de deuda a la suma de deuda 

y propiedad. 

IV) Balance de inversión, BAL,. 

El balance de inversión es la suma de balan

ces de años anteriores BALet~ 1 >, la contribución 

de inversionistas At y el interés sobre el balance 

B,. 

(4) 

Flujo de efectivo durante la operación. 

Durante este periodo las principales partidas de flujo de 

efectivo son: Capital de ingresos de productos Lt, interés sobre 

el balance Bt, retiro de la deuda et, retorno de propiedad st, 

impuesto sobre ingresos Tt, y gastos netos Nt. 

I) Capital de ingresos de productos, L,. 

El capital de ingresos por productos puede v~ 

riar con el factor de inflación (l+j)' y el nivel 

de producción et. 
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L,= L
0 

(1+j) t e, (5) 

Donde: 

L
0
= Capital base anual de ingresos por produE 

tos. 

II) Gastos netos de operación, Nt. 

Los gastos de operación consisten de gastos 

fijos Nft y gastos variables Nvt los cuales varían 

con el nivel de producción. 

(6) 

Donde: 

N10 = Gastos fijos de operación en base anual 

Nvo = Gastos variables de operación en base 

anual. 

F
0

= Créditos por productos en base anual. 

III) Intereses de la deuda, B,. 

Los intereses de la deuda se calculan por la 

tasa de interes y la tasa de balance de años ante

riores como factores y la tasa financiera de la 

deuda. 

(7) 
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IV) Depreciación, Dt, e impuestos sobre ingresos, T
1

• 

Hay varios métodos para el cálculo de la de

preciación. La depreciación es usada para proposi

tos de impuestos. 

En seguida se mencionan ecuaciones para el 

el cálculo de la depreciación: 

a) Método de la linea recta. 

o,= (BV
0 

- sv
0
)/K 

b) Método de balance declinado. 

o,= 2nv
0 

(1 - 2/K) '"1 /K 

c) Método de los años dígitos. 

o,= 2cnv
0
-sv

0 
} (K+l-t)/(K(K+l)) 

d) Método de amortización. 

i (l+i) t-1 

o,= cnv. -sv. ) 
(l+i) <· l 

Donde: 

BV
0
= Inversión depreciable al arranque. 

sv
0
= Valor de rescate al arranque. 

(B) 

(9) 

(10) 

(11) 

K= Vida depreciable (impuestos de vida). 

i= Tasa de interes. 

Los impuestos por ingresos se calculan por: 
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(12) 

V) Retorno de r-ropiedad, s,. 

El retorno de propiedad se calcula por: la 

tasa de retorno de propiedad, el balance de años 

anteriores y la fracción sobre la propiedad total. 

s,~ i, (1 - rd ) BAL Ct·ll ( 13) 

Donde el balance se define como la acumulación 

negativa del flujo de efectivo. 

VI) Nuevo balanr:P, BALt .. 

El nuevo balance se calcula por substracción 

del flujo neto de efectivo del balance de años 

anteriores .. 

(14) 

Evaluación del proyecto total. 

La evaluación económica del proyecto puede llevarse a cabo 

por estimación de los indices de rentabilidad incluyendo los 

precios de venta requeridos. Los indices de rentabilidad son 

calculados con técnicas con descuento o sin descuento, el descuen 

to sobre el flujo de efectivo puede representar un termino largo 

en la evaluación del proyecto. 
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Por otra parte el no descontar en el flujo de efectivo se 

usa para acortar el término de evaluación. 

El siguiente es un plan general para el cálculo del indice 

de rentabilidad: 

I) Estimación del precio de venta. 

El precio de venta del producto puede ser 

calculado suponiendo que al final del proyecto el 

capital de trabajo se escaló, el costo del terreno 

comprado se recuperó y que el balance d~ inversión 

contempla que el precio de venta inicial es el prg 

cio del producto al arranque del proyecto, el pre-

cio de venta incluye la elevacién de la tasa gene-

ral de inflación, por otro lado el ajuste del pre-

cio de venta es un precio el cual continúa unifor-

me para la vida entera del proyecto. 

Matemáticamente el precio de venta ajustado se 

puede calcular tomando el valor presente del 

ingreso de todos los productos y convirtiendolo al 

ingreso anual uniforme equivalente, la ecuación es 

la siguiente: 

Valor presente sin inflación: 

A, 
P (A,i ,m)= ~ ~~~~~-

P l (l+ip)t 
(15) 



Valor presente con inflación: 

(l+j)t·1 l\ 
P (A,ip,j,m)= ~ ~~~~~~ 

l. (l+ip) t 

Precio de venta ajustado: 

Donde: 

A,= Anualidad del año t. 
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(16) 

(17) 

II) Estimación de la tasa requerida de retorno de pro-

piedad. 

La tasa requerida de retorno de propiedad pu~ 

de estimarse dando el precio al producto y otros 

parametros económicos, el problema es encontrar la 

tasa requerida de propiedad con la función objeti

vo, tal que, al finalizar el proyecto el balance 

de inversión debe ser igual a cero usando el métQ 

do de cálculo prueba y error. 

III) Indice de valor presente neto. 

El indice de valor presente neto es un indice 

que es la relación del valor presente del cápital 

invertido al tiempo de arranque del proyecto. 
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El valor presente neto es el balance de 

inversión al tiempo del final del proyecto. El 

valor presente neto puede calcularse dando la tasa 

de retorno de propiedad y el precio de venta del 

producto. 



CAPITULO I I I 

ESTRUCTURA DE LA INVERSION 



La unidad de producción en una planta de proceso consiste 

principalmente de equipo primario, unidades auxiliares y constru~ 

ciones en un menor grado. Por esta razón, la inversión analizada 

en el presente capitulo está clasificada en cuanto a la importan

cia del equipo contenido, en limites de bater.ia y equipo 

exterior. 

l. INVERSIO!l EN LIMITES DE DATERIA. 

1.- costo de eguipo principal. 

a) Torres y tanques. 

b) Tanques de almacenamiento (productos intermedios) 

e) Reactores. 

d) Intercambiadores de calor, rehervidores, condensadores 

y evaporadores. 

e) liornas y calentadores a fuego directo. 

f) Bo~bas y compresores. 

g) Equipos varios tales como filtros,. centrifugas, 

eyectores, secadores, etc. 

h) Instrumentación (si hay control automático}. 

2.- Costo de equipo secundario. 

a) Plataformas y estructuras. 
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b) Tuberia y válvulas. 

c) Aislamiento térmico. 

d) Sistema eléctrico. 

e) Construcciones, incluyendo cuarto de control. 

f) Pintura. 

J.- costo de ingenieria civil y levantamiento. 

a) Preparación del lugar. 

b) Bases. 

c) Instalación de equipo. 

d) Circuitos de ferrocarril. 

e) Caminos. 

4.- Costos Indirectos de construcción y de Embarque. 

a) Renta o intalación de equipo especial. 

b) Construcciones temporales. 

e) Impuestos, seguros y costos similares. 

d) Transporte de equipo. 

e) Contingencia5 por costos extras relacionados con 

retrazos imprevistos debidos al mal tiempo, cambios 

técnicos que afecten la construcción, etc. 

cuando la evaluación es hecha. para un complejo entero, 

incluyendo un grupo de unidades de producción, la inversión total 

es la suma de las inversiones especificas relacionadas a cada uni 

dad de producción. 
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2. EQUIPO EXTERIOR. 

El costo de servicios de equipo exterior depende grandemente 

de la localización de la planta. Si una nueva unidad es construi

da en una planta existente, los servicios disponibles y posibil! 

dades de almacenamiento deben ser considerados, también los efec

tos de construcción en paralelo o proyecto de expansión. 

Frecuentemente es dificil determinar esta inversión para prE 

yectos no definidos completamente. Por eso una solución convenien 

te es suponerla como un porcentaje fijo de la inversión de límite 

de bateria permitiendo en ciertos casos, para servicios especia

les o almacenamiento, calculas separados. 

3. INDICES DE COSTOS. 

Los indices de costos son usados para transponer costos de 

una fecha a otra: éstos toman en cuenta los cambios promedio de 

varios elementos de inversión. Los indices son calculados de 

da~os corrientes para elementos característicos de la economía, 

tales como son láminas de acero, equipo y salarios. 

La sensibilidad de cualquiera de los indices dados a uno u 

otro tipo de planta depende del peso dado a los diferentes 

elementos caracteristicos. De acuerdo con ésto, los indices son 

mas o menos apropiados a diferentes aspectos de la economía. Hay 

un gran número de indices encontrados en la literatura. Frecuent~ 

mente una compañia desarrolla y mantiene un indice privado para 

SU!i necesidades particulares. 
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Varios indices son publicados regularmente, los más reccnoc1 

dos son los siguientes: 

- The Engineering News Record (ENR). Indices de 

costo de construcción. 

- Indices Marshall and swift (M&S). Indice de cos"o 

de equipo. 

- The Nelson Ref inery (NR) . Indices de costo de con~ 

trucciónª 

- The Chemical Engineering (CE). Indices de costo de 

planta. 

The Chemical Engineering (CE) de más reciente creación, es 

publicado cada dos meses en la revista Chemical Engineering. La 

base es 100 en 1957-1959. Se basa en cuatro componentes principa

les: Equipo, Maquinaria Giratoria y Estructura (61%), construcciQ 

nes (7%), levantamiento (22%), e ingeniería (10%). El primer 

componente se constituye de la siguiente manera: instalación de 

equipo (37%); bombas y compresores (7%); otras maquinas (14%): 

tubería válvulas y accesorios (20%) ¡ instrumentación y contro

ladores (7%): equipo eléctrico (5%); estructuras, aislamiento y 

pintura (10%). 

La figura 9 muestra una comparación de los cuatro indices 

anteriores, todos transpuestos a una base común de 100 en 1958. 

Esta comparación muestra que el indice de costos (CE) y el indice 

de costo de equipo (M&S) sufren practicamente la misma varia-
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Figura 9. Tendencias comparativas de costos mostradas por 
indices norteamericanos. 

1 Engineering News Record. 
2 Nelson Refinery. 
3 Marshall and stevens. 
4 Chemical Engineering. 
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ción. Estos son los más representativos de la industria química 

en general. 

El indice (ENR) sobre la evolución cuasiexponencial, no está 

de acuerdo con la progresión observada actual de los costos de 

planta. 

Los indices de costo de construcción (NR) mantienen una po

sición intermedia entre los indices (ENR) y (CE) • Asi como su 

nombre indica, refleja los cambios registrados en la industria 

petrolera, particularmente en refinerías. 

4. EFECTOS DEL LUGAR DE LOCALIZACION. 

Plantas similares del mismo tamaño probablemente requieran 

diferente inversión, si se construyen en diferentes sitios, por 

diferentes razones como; variación del costo de mano de obra, su

pervisión y materiales; de diferentes normas de construcción de 

equipo y seguridad; y de diferentes prácticas dentro de compañias 

de ingenieria. 

Ph. Terris ha propuesto un desglose para los costos de plan

tas instaladas (tabla 4) para comparar inversiones en Francia con 

paises desarrollados. Este desglose incluye tres categorías dis

tintas de paises de acuerdo al nivel de desarrollo, particular

mente de acuerdo a sus aptitudes en trabajos de Ingenieria Civil. 



63. 

Tabla 4. COSTO DE REFINERIAS y PLANTAS PETROQUIMICAS DE ACUERDO 

A LA INDUSTRIALIZACION. 

Francia Tipo I Tipo II Tipo III 

Equipo primario 38 42 40 42 

Equipo secundario 19 21 20 21 

Construcción (incluyendo 

supervisión). 26 31 44 54 

Ingenieria Civil (inclu-

yendo supervisión) • 17 18 19 30 

To t a 1 100 112 123 147 
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Tipo I. Paises con experiencia industrial, especial 

mente en petroquimicos, en los cuales la 

ayuda consiste en supervisión y personal de 

soporte. 

Tipo II. Paises con mano de obra local con buena 

experiencia en Ingeniería civil y trabajos 

públicos, con equipo moderno en esos campos. 

Tipo III. Paises donde la mano de obra es poco cali

ficada y donde el equipo para Inqenieria 

Civil y construcción no existe. Ninguno de 

esos paises tiene metal pesado o industria 

mecanica. 

Conforme se industrializan estas paises que pertenecen a ca

tegorías menos favorecidas, progresivamente se aproximan a los 

paises mejor equipados. Los factores que los clasifican deben 

considerar esta nueva categoría. 

5. ESTIMACION DE INVERSION FIJA DE CAPITAL. 

Clasificación de metodos. 

a) Estimado preliminar o de orden de magnitud (±60% a 

±100%) de precisión: 

FCI= Fi (Capacidad) indice (18) 
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b) Estimado intermedio o de estudio (±20% a ±40%) bas~ 

do en el conocimiento del costo del equipo principal 

de la planta (IMPI): 

FCI = (Factor) (IMPI) (19) 

c) Estimado definitivo (±10%) basado en datos casi co~ 

pletos del proceso pero antes de la terminación de 

dibujos y especificaciones. 

d) Estimado detallado (±5%) preparado de especificaciQ 

nes, dibujos, cotizaciones de vendedores, etc. 

La tabla 5 muestra la cantidad y calidad de información nec~ 

saria para la preparación de los diferentes estimados. 

Los procedimientos de estimación se clasifican en dos tipos 

de acuerdo al punto de partida del estimado. 

Grupo l. Métodos cortos para la estimación de cas

tos, los cuales no dependen del dimensio

namiento del equipo. Estos métodos hacen 

el cálculo por analogia. 

Grupo 2. Estimados basados en costos derivados 

del costo del equipo principal de la pla~ 

ta (MPI). Por consiguiente requiere del 

uso de técnicas adecuadas de diseño para 

estimar las dimensiones y costo del MPI. 
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Tabla 5. INFORMACICN REQUERIDA POR LOS DIFERENTES TIPOS DE 

ESTIMADOS DE INVERSION FIJA DE CAPITAL 

sitio 

Diagra•a de 
flujo de proceso 

Llstll de equipo 

Estimados 

Jnforaacfón requerid• 

Local izaclón 

Deacrfpcldn general 

Heclnicn de suelo 

Di•enslone1 y locelfzecidn de 
f.f.C.C., carreteras depositas 
de agua y berdas o cercas 

Hapa topogr•tfco~ plan de sitios 
bien desarrollado 

Hedlos 1 ocales deo desarrollo 

{ 

Bo1que)o• 

Oeflnf'tl vos 

r 
Oi11tensfona .. lento prel l•fnar y 
especiffcacfón de materiales 

Especlffcncfoneio de 1ngenlerfa 

l 
::~::,:•.:::::,de wipfentes 

a) Prel l111fnar 

b} Definitivo 

a.- Estimado preliminar o de orden de magnitud. 
b.- Estimado intermedio o de estudio. 
c.- Estimado definitivo. 
d.- Estimado detallado. 

Esti11111doa 



Tabla 5. INFORMACION REQUERIDA POR LOS DIFERENTES TIPOS DE 

ESTIMADOS DE INVERSION FIJA DE CAPITAL 
(CONTINUACION) 

67. 

tnformacl6n requerida Eatlmadoa 

Estructuras y 
ed i f te 1 os 

Requer imlento 
de servicios 

Tubcrfss 

Aislamiento 

Tamaño aproximado y tipo de 
construcción 

Bosquejo de cimentación 

Arquitectura y costruccl6n 

Niveles y arreglo general 

Dibujos dotallados 

{

Contldodes prellmlnues 
(vapor, agua electricidad, etc.) 

Balance de energla definitivo 

Dingramas de flujo de1inftfvos 

Dibujos bien de5errollados 

{

Et<>Peclficociones y diagrama de 
tuberfas prel imlnar 

Diagromo de tuberfas definitivo 

Arreglo de tuberlas y cedulas 

Lista de equipo preti•inar y 
tuberlo n ser aislada 

Especificación de nislomiento 
y cedulns 

Dibujos o especificeclones bien 

desnrrol lados 

b 
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Tabla s. INFORMACION REQUERIDA POR LOS DIFERENTES TIPOS DE 

lnstrumentaci6n 

Material 

e 1 ec tri e o 

Alcance de 
proyecto de 
pr oc es os 
normal es 

ESTIMADOS DE INVERSION FIJA DE CAPITAL 
(CONTINUACION) 

{ 

lnfocmoción cequodd• 

Lista y diagrama de instru111entos 
definitivos 

OlbuJos ldi!!n desarrollados 

(

Tamaño 11proxi111ado y t1sta de 
motores preliminar 

1 Tamaño y lista de •otores 

j 
def inltivos 

Mú~ero y tamaño de subestaciones 
(especif1cacioncs) 

Especificaciones de distribución 

l
Slncronlzadores, control, instru
tt1entacl6n y espec1flcacién de 
cobles prell111inar 

Diagrama un1ftlar definitnio 

(Alumbrado y potencia) 

DtagraNas bten desarrollados 

{

lngeniHI• y dibujos 

Mano de obra especializada 

Supervisión 

Producto, capacidad, locallzací6n 
y requerindentos del sitio. 
Requerimientos de servicios 

generales y servicios de preceao. 
Edificios y requerimiento& 

au~l llares. Requerimientos de na• 

terlas primas, producto final, 
alraacena111iento y manejo de •ateria· 

les. 

Es t l 111odos 
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Grupo L 

Estos métodos fueron diseñados para reducir el tiempo y es

fuerzo para el estimado de la inversión. En la etapa de predi

seño ayuda en el planteamiento de alternativas. En estos métodos 

el proceso es representado por sus etapas funcionales o de proce

so y el costo base e5 estimado de acuerdo al número de tales eta

pas. Modificaciones debidas a otros aspectos funcionales inclu

yendo condiciones de operación, materiales de construcción y cap~ 

cidad de la planta se considera mediante factores. En este grupo 

se consideran métodos que suponen inversión c2 nacida para al 

menos una planta de referencia, ya sea para una planta entera o 

parte de ella. 

Los métodos son: 

a) Extrapolación de factores de capacidad. 

b) Factores de unidad de operación (R.D.Hill) 

(31). 

c) Factores de unidad funcional (F.C. Zevnik 

y R.L. Buchanan) (58). 

d) Factores de productos y unidades funciona

les (E.A. Stallworthy). 

e) Factores de características de productos y 

equipo (G.T. Wilson). 

f) Factores de costo de entrega de equipo 

(O.H. Allen y R. C. Paga) (1). 
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a) Factores de capacidad. 

Este método se basa en el hecho de que el costo de dos uni

dades usadas en el mismo proceso con diferentes capacidades de 

producción se relacionan por la ecuación: 

Donde: 

I 1 , I 2= Inversiones para las unidades. 

c 1 , c 2= Capacidades. 

f= Factor de capacidad. 

(20) 

Muchas plantas muestran que el factor de capacidad cae entre 0.5 

y 0.1. 

cuando la inversión es conocida para el mismo proceso a dos 

diferentes capacidades, el factor de capacidad puede ser calcula

do mediante la ecuación (20). Este método puede ser utilizado con 

seguridad si las plantas son las mismas, con el mismo número de 

equipos. 

Varias publicaciones proveen información de factores de cap~ 

cidad para los principales tipos de equipos o para unidades de 

proceso. Así un factor de capacidad de extrapolación 'f' y datos 

de una planta de referencia hacen posible calcular rapidamente la 

inversión para una planta con diferente capacidad: el método es 

muy ütil en tanto se reconozcan sus limitaciones: 
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e) Método de F.C. Zevnik y R.L. Buchanan. 

Aplica a plantas químicas que manejen fluidos, este método 

toma en cuenta las siguientes caracteristicas: 

- Capacidad de la unidad. 

- El número de "unidades de funciónº, ·las cuales 

son definidas como el equipo necesario para una 

unidad de operación dada, tales como destilación, 

agotamiento, compresión, etc. 

- Un factor de complejidad, el cual es determinado 

tomando las condiciones extremas de operación de 

temperatura y presión y los materiales requeri

dos. 

Ib= KN (CPFU) (ENR/300) 'f21) 

Donde: 

Ib= Inversión en limites de batería. 

K= 1. 33 

H= Nlimero de unidades funcionales. 

CPFU= Costo por unidad funcional (capacidad 

de planta y complejidad de operación). 

CPFU= F Cq (2 x 1o<ft • fp • fml) (22) 
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- No tiene un valor preciso para el factor de capª 

cidad. 

- Desconocimiento del rango de capacidades en el 

cual el factor de capacidad aplique. 

- No es capaz de determinar la inversión exacta p~ 

ra la planta nueva. 

Varios autores han sugerido métodos para reducir estas 

limitaciones. Uno de ellos es clasificar el equipo de acuerdo al 

tipo (hornos, bombas, reactores, etc), entonces cada tipo de 

equipo tiene un factor de capacidad de extrapolación y la inver

sión total es la suma de la inversión de todos los tipos de 

equipo. 

Estimaciones basadas en características de la planta. 

Estos métodos requieren de cuidadosa atención para las 

diferentes etapas del proceso, especialmente en etapas de 

purificación para establecer un esquema de flujo tan completo 

como sea posible y no omitir cualquier unidad de operación. 

Los métodos que se basan en características de la planta son: 

b) Método de R.D. Hill. 

Este método aplica a plantas que operan a presiones modera

da .. donde sólo circulen fluidos. 
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Donde: 

F= Factor que relaciona inversión a ca-

pacidad. 

C= Capacidad. 

q= Exponente. 

ft, fp y fm= Factor por temperatura, presión y mª 

teriales de construcción obtenidas de 

correlnciones geográficas .. 

d) Método de E.A. Sta11worthy. 

El procedimiento básico es similar al anterior excepto por 

una modificación, un factor por r.fectos debidos a corrientes pa-

ralelas y recirculacioncs4 Las "unidades funcionales 11 , redefini-

das corno 11 pasos de proceso": 

5 

Ib= (0.0075/A) f (Ns Ft Fp Fm R)¡ (23) 

Donde: 

Ns= Ntlmcro de pasos significantes de proceso en 

una corrríente .. 

R= Razón flujo de corriente a flujo de corriente 

de salida principal. 

s= Número de corrientes de proceso. 

Fm= Factor por materiales especificas de construc-

ción. 
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Fp= Factor de presión de diseño. 

Ft= Factor por temperatura de diseño. 

El Factor costo-capacidad, 'A' es corregido por e~ 

pacidad anual de planta 'V', usando: 

A= K A v· 0 · 65 

Donde: 

K= Una constante. 

(24) 

e) Método de G.T. Wilson. 

En la practica, la precisión del método esta ligada al que 

tanto se ha conocido de la unidad y su balance de material, no 

sólo global sino linea por linea, incluyendo caracteristicas gen~ 

rales de operación del equipo primario. El modelo básico es: 

lb= f N (AUC) Fm Fp Ft (25) 

Donde: 

f= Factor de inversión obtenido en correlación 

con el costo unitario promedio (AUC). 

N= Número de equipo principal. 

Fm= Factor por material de construcción. 

Fp= Factor por presión de diseño. 

Ft= Factor por temperatura de diseño. 
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f) Método de D.n. Allcn y R.C. Pagc. 

Este método utiliza algunos de los parámetros calculados por 

el método de Wilson, permitiendo la determinación de inversión 

dentro de un rango de precisión de -20 a +25%. Aplicadas solo en 

plantas que manejan fluidos. El principio consiste en determinar 

el costo de equipo entregado (DEC) tan preciso como sea posible y 

posteriormente convertido a inversión total de la planta al apli

car un factor de porcentage adecuado obtenido de coeficientes es

tadísticos proporcionados por J.E. Hasclbarth y J.M. Berck (29). 

De lo anterior se ha visto que el DEC varía entre el 15 y 30% de 

la inversión total, dependiendo de la situación: 

DEC= N (SF) (BIC) (26) 

Donde: 

N= Número de piezas de equipo primario, incleyen

do bombas. 

BIC= Costo base del equipo. 

SF= Factor de complejidad relacionado a las condi

ciones de operación y material de contrucción. 

SF = Ft X Fp X Fm (27) 

Con Ft y Fp representando las condiciones máximas de tempe

ratura y presión y Fm los requerimientos promedio de materiales, 

los tres factores son determinados de la figura 10 y la tabla 6. 
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BIC~ Costo base como función de la producción (TP). 

BlC (TP) (EXP) 
(--) (12) 

( BIC) 0 (TP) 0 

Donde: 

TP= Producción para la unidad, Lb-mol/año. Con: 

BIC= $ (U.S.DLLS) 1972. 

(BIC)º= $ 7000 (U.S.DLLS) en junio de 1972. 

(TP)º= 2.5 millones de Lb-mol/año. 

y el exponente caracteristico de cada ti-

po de unidad. Los autores recomiendan los 

indices de Marshall y Stevens. 

El exponente EXP es calculado como un exponente promedio pa

ra todos las categorías de equipo incluidas en la planta, basado 

en el costo de equipo y un exponente de extrapolación; los auto-

res recomiendan datos de K.M. Guthrie (24). Este método ofrece un 

medio para una rápida estimación preliminar. Sin embargo sufre de 

los mismos inconvenientes de los métodos que usan factores multi-

plicadores constantes. 

Grupo 2. 

El procedimiento se puede sintetizar como sigue: 

I} Despues del balance de masa y energía los métodos 

cortos de diseño son aplicados para el dimensiona-
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(a) 

Factor de inversión r. 

l. 3 \ 
/ 1.2 \ 

~ 
/ 

1.1 

l. o 

io"' io· 1 o io1 io' 103 

Presión de operación PSIA 

(b) 

Factor de inversión F, 

1.3 

1.2 

l. l 

l. o 

-102 -10 10 10' 103 104 

Temperatura de operación ·e 

Figura 10. Factores de inversión F P y F,. 

(a) Relación de presión-inversión de limites de 
bateria. 

(b) Relación de temperatura-inversión de límites 
de batería. 
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Tabla 6. EFECTO DEL MATERIAL DE CONSTRUCCION EN LA 

INVERSION DE LIMITES DE BATERIA. 

MATERIAL FACTOR DE MATERIAL FH 

Acero templado l. 00 

Bronce l.05 

Acero a alta temperatura l.07 

Aluminio 1.08 

Acero baja aleación 1.28 

Acero inoxidable austenitico l.41 

Acero alta aleación 1.50 

Hastelloy C 1.54 

Monel 1.65 

Nickel 1.71 

Titanio 2.00 
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miento o para el cálculo de parámetros de dimensi2 

namiento relevantes. Como puede ser el área de in-

tercambio de calor. 

II) Los Parámetros de dimensionamiento son usados pa-

ra el costeo del equipo de datos de costo o corre-

laciones. 

lII) El costo total (MPI) es modificado para incluir 

otros factores (Ej. material de construcción, ins-

talación, etc) .. La inversión de capital total cu-

bre los costos de inversión en límites de bateria, 

almacenamiento y sección de servicios .. 

Métodos que usan factores multiplicadores constantes. 

En estos métodos la inversión de la planta se obtiene por 

medio de un factor multiplicador promedio constante por el costo 

de equipo primario, el cual es en su turno determinado a partir 

de las caracteristicas de cada pieza del equipo incluido en la 

planta ele acuerdo a elatos publicados o información directa ele 

vendedores. Si el costo ele una pieza ele equipo a una capacidad 

dada es disponible el costo a diferentes capacidades puede ser e~ 

timado con un factor exponencial característico del equipo. Cuan-

do las caracteristicas de los equipos son desconocidas, éstas de-

ben calcularse, también de calcularse el consumo de servicios. 

TESIS 
DE LA 

N1 DESE 
;:;¡a~WTECA 
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El método de factores constantes trae un incremento en pre

cisión para calculas de rentabilidad, debido a una mejor determi

nación de la inversión y consumo de servicios. 

Factor de Lang. 

H.J. Lang (37) fué el primero en establecer la ley empírica, 

11 la relación entre el costo de una planta y su equipo primario es 

una constante"; resultado del análisis de la inversión de capital 

para la construcción de un número de plantas. El valor de esta 

constante depende del tipo de proceso, particularmente de los 

productos manejados (Tabla 7). 

El factor de Lang de la inversión es total, incluyendo 

equipo exterior. Cuando la planta está limitada al tratamiento de 

fluidos, los valores del factor parecen bajos y las modificacio

nes introducidas por N. G. Bach llevan a mejores resultados. 

Factor de Lang. Modificado. 

Los factores propuestos por N. G. Bach permiten el cálculo 

directo de la inversión para plantas que procesan fluidos y la 

generación de servicios y disponibilidad de almacenamiento. La 

planta de proceso, la producción de servicios y almacenamiento 

son tratadas como unidades independientes (tabla 8) para las 

cuales la inversión es calculada directamente multiplicando un 

factor por el costo del equipo primario. Esos factores no inclu

yen honorarios. 
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Método de llund. 

Derivado por W.E. lland (27) del método de Bach, este método 

consiste en multiplicar un factor específico a cada categoria de 

equipo primario y adicionarlos para llegar a la inversión total 

de limites de batería. Los principales factores se encuentran en 

la tabla 9. 

El autor señala que la necesidad de aceros especiales de prg 

slones de operación sobre 180 PSIA incrementa la importancia del 

equipo primario con respecto a otras partes de la inversión y asi 

reduce ligeramente los factores normales. 

El método de Hand, al igual que otros que usan factores 

r.ml tiplicadores constantes, cuenta con d::i.tos estadisticos, que 

llevan a valores promedio basados en el análisis de la inversión 

de un gran número de varias clases de plantas. Sin embargo, estos 

métodos no son realistas para plantas en las cuales los materia

les o tecnología especial cauce que el equipo primario varie de 

lo normal. La necesidad de refinar el análisis y ndaptar el 

factor de Lang para cada proyecto es por demás aparente. 

MCtodos que usan factores multiplicadores variables 

Para adaptar un estimado a las condiciones individuales, se 

requieren factores variables. Los siguientes elementos se identi

fican: 
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Tabla 7. FACTOR DE LANG. 

TIPO DE PROCESO 

Productos sólidos 

Sólidos y fluidos 

Productos fluidos 

Tabla 8. FACTOR DE LANG. MODIFICADO. 

TIPO DE PROCESO 

Producción o tratamiento 

Generación de servicios 

Almacenamiento 

FACTOR 

3.10 

3.63 

4.74 

FACTOR 

2.3-4.2 

l. 7-2. 6 

2.8-4.8 



Tabla 9. FACTORES DE HAND. 

TIPO DE EQUIPO 

Columnas de destilación 

Recipientes a presión 

Intercambiadores de calor 

Hornos 

Bombas 

Compresores 

Instrumentos 

Misceláneos 

FACTOR 

4 

4 

3.5 

2 

4 

2.5 

4 

2.5 

83. 
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Entrega de equipo primario. 

Levantamiento del equipo primario. 

- Instrumentación. 

- Tubería subterranea. 

- Tubería exterior. 

- Estructuras. 

- Construcciones. 

- Preparaciones. 

Preparación del lugar. 

- Bases. 

- Instalaciones eléctricas. 

- Aislamiento. 

- Pintura. 

- Caminos de acceso, cercas, etc. 

Cada uno de esos elementos es estimado proporcionalmente al 

equipo primario escogiendo factores para el porcentaje que mejor 

corresponda al pr~ .eso. 

Aproximadamente en 1949, C.!!. Chilton (13) presentó algunos 

porcentajes de costos para varios artículos en relación al arti

culo primario. Esos porcentajes varian en relación a alguna 

característica de complejidad o nivel de experiencia de la planta. 

U.G. Bach, J.E. Haselbarth (28), J.M. Berck (11), H.E. Bauman (5), 

M.S. Peters y K.O. Timmerhaus (45) han publicado factores simila

res que pueden ser usados en una amplia variedad de casos. 
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Estos han establecido una distribución de costos que toman 

en cuenta el tipo de proceso a fin de determinar los costos dire~ 

tos, los cuales son descritos como la inversión para la unidad de 

produccion y sus servicios asociados (tabla 10). 

Es posible, entonces, seguir de esos costos directos a los 

costos indirectos y obtener la estructura completa de ca pi tal 

para una planta (tabla 11). 

Métodos ndaptudos a proyectos específicos. 

Un analisis critico de la e~tructura de la inversión revela 

debilidad de los metodos que usan factores multiplicadores cons

tantes o variables: los factores deben diferir de una planta a 

otra de acuerdo ü lo siguiente; 

- La estructura del costo de equipo primario, 

C.!> decir, la irnportnncia relativa de las 

diversas categorías. 

- La capacidad de la unidud. Cuando la capaci. 

dad se incrementa, la inversión de equipo 

secundario no se incrementa propcrcionalmeTI 

te con el costo de equipo primario. 

- La presión de operación~ cuando ésta se in

crementa, el costo de equipo primario se 

incrementa, mientras que otros articulas no 

cambian o cambian muy poco. 

- La naturaleza del material de construccióne 
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Tabla 10. DISTRIBUCION DE COSTOS DIRECTOS. 

Porcentaje del equipo primario de 

acuerdo a la forma del equipo. 

Tipo de material que figura 

en costos directos. 

Entrega de equipo primario 

Levantamiento de equipo primario 

Instrumentación instalada 

Tuberia instalada 

Sistema eléctrico instalado 

Construcciones 

Preparación del sitio 

Servicios general~~ 

Terreno 

Inversion directa total 

Sólido 

100 

45 

9 

16 

10 

25 

13 

40 

6 

264 

Sólidos 

y Fluidos 

100 

39 

13 

31 

10 

29 

10 

55 

6 

293 

Fluidos 

100 

47 

18 

66 

11 

18 

10 

70 

6 

340 
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Tabla 11. DISTRIBUCION DE LA INVERSION FIJA DE CAPITAL. 

Tipo de material 

costos directos 

Equipo primario 

Levantamiento de equipo 

Instrumentación instalada 

Tubería instalada 

Sistema eléctrico instalado 

Construcción 

Preparación del sitio 

Servicios generales 

Terreno 

Costos indirectos 

Ingenieria y supervisión 

Construcción 

Honorarios del contratista 

Contingencias 

Capital fijo total 

Proporción %" 

Capital fijo Razón de 

Rango 

20-40 

7. 3-26 

2.5-7 

3.5-15 

2.9-9 

6-20 

l. 5-5 

B.1-35 

1-2 

4-21 

4.8-22 

l. B-22 

6-18 

Promedio 

22.0 

8.7 

J.O 

6.6 

4.1 

a.o 

2.3 

12.7 

1.1 

9.1 

10.2 

2.1 

9.J 

100.0 

Equipo primario 

100 

38 

lJ 

29 

18 

35 

10 

56 

5 

40 

45 

9 

41 

439 
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Entre los métodos publicados acerca de las limitaciones an

teriores se encuentran los de J. Clerk y J.T. Gallagher (materia

les de construcción) , la sección New York de la asociación amer± 

cana de costos de Ingeniería (capacidad) J.H. Hirsch y E.M. 

Glazier (32) (materiales y capacidad), C.A. Miller (42) (compleji

dad y capacidad), E.M. Guthrie (2~) (complejidad y capacidad; ;· 

Stanford Research Institute (materiales, complejidad y capacidad). 

Influencia del material de construcción. 

J. Cler}~ ha descrito un método para corregir el precio de 

cada tipo de equipo primario con un coeficiente basado en la 

relación del costo en aceros o materiales especiales y el costo 

de acero templado. 

Las curvas muestran la variación en el costo de equipo ins

talado con este coeficiente. J. T. Gallagher usó este método para 

desarrollar un método para medir la influencia de reactivos 

corrosivos en la economia de un sistema. 

La influencia de capacidad. 

La sección Uew York de la asociación americana de costos de 

Ingeniería ha desarrollado un método llamado Técnica Modular de 

Estimación, el cual asigna costos de instalación para equipo 

secundario asociado (bases, estructuras, tuberías, sistema eléc

trico, aislamiento y mano de obra} a cada pieza de equipo 

primario. 
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Las curvas muestran el costo de equipo asociado como una fun 

ción del costo del equipo primario. Puesto que este costo ha sido 

determinado de acuerdo al tamaño del equipo las curvas muestran 

el efecto de capacidad en el equipo asociado. La distribución del 

costo para una planta entera puede ser obtenida reuniendo los 

costos para cada categoria determinada por las piezas de equipo 

primario; la relación capacidad-costo puede ser estudiada en esta 

forma. El método está limitado a: 

1.- Los tipos de equipo mostrados por los autores 

(torres, tanques, intercambiadores y bombas). 

Hornos y compresores entre otras cosas no son 

manejados. 

2.- Equipo hecho de acero al carbón. 

La influencia de material y capacidad. 

J .H. Hirsch y E.M. Glazier (32) han introducido un método 

basado en el desglose del factor de Lang en tres coeficientes, in 
cluy~ndo costos indirectos tales como honorarios y contingencias. 

Los factores son: 

- Factor campo FL, el cual cubre costos del lugar 

- Factor tubería FP, válvulas, soportes, etc. 

- Factor misceláneos FM, bases, estructuras, 

construcciones, instalación eléctrica, instru

mentación, aislamiento, etc. 
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La inversión en limites de batería (I) es entonces definí-

da por: 

(29) 

Esta aproximación diferencia entre equipo para el cual el 

costo de instalación no es conocido, e identifica los castas 

adicionales resultantes del uso de acero especial para cierto 

equipo. Así: 
A= Costo total del equipo, suponiendo enteramente 

acero al carbón y para el cual el costo de ins

talación no es exactamente conocido. 

B= Costo de equipo, tal como hornos, para el cual 

la instalación es incluida en el precio. 

C= Costo adicional de aceros especiales requeri

dos para algún equipo, representando la diferen 

cia entre el casto real y el costo asumido en 

acero al carbón, A. 

E= Coeficiente cerca a 1.4, para los costos indi

rectos (J. P. o' Donnel ha equipado un método 

para determinar este factor más precisamente). 

Los coeficientes FL, FP y F", son obtenidos por medio de 

relaciones empiricas entre A y el costo de intercambiadores de 

acero común (e), el costo de recipientes ensamblados en campo 

(f), el costo de bombas y motores (p) y el costo de carazas de 

torres (t). cuando el valor del equipo es expresado en miles de 

dólares. 
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Factores 

,., 

'• 

Método de Hirsch y Glazier para la inversión en 
limites de batería 
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Costo de 

equipo base 

Costo de compra 
de equipo 

Figura 12. 
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Método de Hirsch y Glazier para costos directos 
en limite de batería 
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Lag FL= 0.127 - 0.154 Lag A - 0.992 (e/A) + 0.506 (f/a) (30) 

Lag FP= - 0.308 - 0.014 Lag A - 0.156 (e/A) + 0.556 (p/A) (31) 

FH= 0.443 + 0.033 Lag A - 1.194 (t/A) (32) 

Método de C.A. Miller de promedios cstadisticos. 

Este método consiste en determinar el costo estimado 

promedio de una pieZil de equipo representativo del equipo prima

rio en la planta bajo consideración. Pilra llegar a ésto, el costo 

total del equipo de proceso es dividido por el numero de articu

las, es decir, por el numero total de torres, tanques, cambiado

rBs, bombas, compresores, hornos, etc. la instrumentación es 

incluida. 

El costo promedio asi obtenido, es caracteristico de la 

complcj id ad y tamaño de la planta, es entonces comparado con el 

programa basado en la experiencia del autor y hecho para varias 

categorias de costo. 

Una gran cantidad de por cent aj es son asignados a cada 

c~tegoria tanto corno a cierto número de artículos que se incluyen 

entre los equipos que entran on la definición de unidades de lí

r.tite de bateria. Esos porcentajes son el resultado de cálculos 

estadisticos y presentan valores superiores e inferiores limites. 

Dentro de esos porcentajes uno puede escoger factores para 

calcular el costo de: 
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Instalación de equipo básico. 

Bases y soportes estructurales. 

- Tuberias. 

Aislamiento de equipo y tuberia. 

- Eléctrico. 

Instrumentación. 

- Misceláneos. 

- Construcción .. 

cuando el costo promedio de una pieza representativa del 

equipo pasa del nivel inferior al superior los valores de los 

porcentajes y de los factores multiplicadores decrece, asi que la 

influencia de la capacidad se toma en cuenta. Puesto que el rango 

en el que pueden tomarse esos factores es relativamente amplio. 

Miller se vio obligado a hacer este método más preciso definiendo 

varios casos posibles para cada componente de los límites de 

batería. La tabla 12 ilustra el método para bases y soportes 

estructurales. 

Este método establece lo mismo para cada componente de los 

limites de bateria, aunque ciertas correcciones son introducidas 

algunas veces~ 

La inversión en limites de bateria puede ser calculada 

sumando los resultados obtenidos de los diferentes componentes. 

Un procedimiento para estimación de costos de servicios generales, 

servicios de proceso y almacenamiento es incluido. La base para 
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Factor de 
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equipo sin listar 
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Figura 14. 
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Tabla 12. FACTORES PARA RELACJONES DE COSTO DE BASES T SOPORTES 
ESTRUCTURALES CON LA INVERSJOM DE l 1M1 TES DE BATERIA 

Costo pn:medio de ISla base. $(1958) 

Abajo 3000 5000 7000 10000 13000 ...... 
de de 

3000 5000 7000 10000 13000 17000 17000 

Al to; prc:domlnio de carpresorcs 
y equipo de acero q.¡e req..ilere 

base resistente 17-12 15·10 14·9 12-8 10.5-6 

Pranedio: Típicos de soportes 
u.swles en eq..iipo de acero 12.5-7 11-6 9.5-5 B-4 7-3 

Prcrncdlo: Tfpicos de soportes 

de Cq.Jipo fobrlcado con 

aleaciones caras 7-3 B·3 B.5-3 7.5-3 6.5-2.5 5.5-Z 4.5·1.5 

B&jo: Prcdailinfo de equipo 
1 lgcro que requiere b.1ses 

ligeras 5·0 4·0 J·D 2.5·0 2-D 1.5·0 1-0 

Piloteado y excavaclroes increnrntar los valores SLPCtiores en 25·100l 
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este cálculo es la inversión de limites de batería y no el equipo 

primario. Una distinción debe realizarse en plantas construidas 

en lugares desarrollados y construcciones en sitios nuevos para 

los cuales el costo de servicios fuera de limite de batería es 

mayor. 

Debe recordarse que el trabajo de Miller (42) da sólo una s.!! 

gerencia del potencial y de los valores extremos de los factores: 

en casos donde no es posible hacer una selección, él recomienda 

adicionar el 10% al número menor y descontar el 10% al superior. 

Una de las principales ventajas de este método es que los 

resultados se obtienen con una precisión conocida. Pero requiere 

de una amplia experiencia industrial por parte de quien lo usa, 

limitandose así su aplicabilidad. 

Método modular de ~.M. Guthrie 

Al igual que el anterior, este método cuenta con estadísti

cas de inversiones para un número de plantus. Siendo relativamen

te complejo, tomar en cuenta la composición de la lista de equipo 

primario, capacidud, condiciones de operación y los materiales de 

construcción. 

Composición de la lista de equipo primario. 

Los equipos son divididos en categorías; y los costos de 

instalación pueden ser calculados con factores dados para cada 



99. 

categoría. Los factores pueden ser usados para calcular el costo 

del equipo asociado a cada categoria de equipo primario y esos 

costos de equipo secundario puede ser sumado para obtener el 

costo de la inversión total. 

Capacidad 

Su influencia es tornada en cuenta a dos niveles. Primero el 

autor recomienda un grupo de curvas o relaciones que proporcionan 

un 11 costo baseº para cada artículo del equipo como una función de 

su tamaño. Segundo, análogo al método de Miller, los costos de 

lu.s diferentes categorías de equipo son separados en diferentes 

niveles; y los factores varían de un nivel a otro .. 

Condicionc.s de operación .. 

Una corrección para el costo base del equipo primario puede 

ser obtenida usando factores relacionados a las condciones de 

operación. 

Muterial de construcción. 

Factores de corrección pueden modificar el costo base el 

CU<\l es generalmente establecido suponiendo que el equipo es he

cho de acero al carbón. 

Este método es usado para cálculos de la inversión de lími

tes de batería también como para la inversión de servicios gener~ 

les o para los costos de instalación. Guthrie distingue dos tipos 
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Costo de equipo 
F .o.e. 

Factor 
de costo 
directo 

Costo de 
aiaterfal y 
mano de obra 

Factor por 
material 

Costo directo 
de material 

la razón 

"" 
Costo de mano 
de obra de caa;po 

Costo indirectos 

X de costo 
directo H&L 

factor de indirectos 

lngenferfa y 
honorarf ot. n 
contratistas 

factor por 
mano de obra 

Factor de . 
1116dulo, 

Figura 15. Método modular de Guthrie 

Parte A 

Facto de 
IG6duto total 

Costo total 
del módulo de 
equipo de proceso 



1 Costo totill del 

Equipo de proct'so - ... -1 módulo de equipo 

Costo H&l 

manejo de sólidos 

/Costo H&l 1 
acondi e i onami cnto 

1 del lugar __J 

Costo M&l 

construcción 

[!e proceso 1 

Costo di! módulo 

de 111ilncjo de 

sólidos 

Costo de módulo de 

ocond i e i anar:ii en to 

! del lugilr 

Costo H&L '. . Costo de módulo de 

de servicios ~ ~~r~;clos fuera de 

fuere de l.S.; ~ 

lnv~rsión de 1 
capital en ¡-----¡ 
l,B, . 

1 

Costo total del 

módulo del 

l:ót Idos 

ocondi e i onar11i cnto 

del lugar 

costo totlll del 

módulo de 

construcción 

in6dulo de scrlr'icios 

fuera de L.n. 

NOTA: l. tosto total de módulo= costo dc 1116duto .._ Contlngenclü:: y Honor.:irios 
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Inversión fija 
de capital total 

TI. Costo de módulo., Costo dt' mntcrl.nles y Hano de obra (H.&L) (1 • factor indirecto) 

Figura 15. Método modular de Guthrie 

Parte B 
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Factor de 
mano de obra 

Costo de equipo 
base 1---------------->l 

Costo de compra 
de equipo t---------------

Factor de 
tuberfa 

Factor de 
seguros 

Factor de 
pintura 

Factor de 

materiales 

Costo de mano 
de obro de compo 
directa 

Costo de material 
directo 

y mano de obra 
di recta 

Figura 16. Método de Guthrie para los costos directos de equipo 
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de equipo que trata separadamente, como responsable de los costos 

directos e indirectos. seis módulos constituyen la inversión 

total, cinco asociados con los costos directos y el sexto con los 

costos indirectos. Los costos directos son: 

1.- Equipo de proceso químico, es decir, los hor

nos, intercambiadores, recipientes, bombas, 

compresores y misceláneos de equipo primario, 

más el equipo secundnrio tales como tuberia, 

bases, estructuras, instrumentación, electri

cidad, aislamiento y pintura. 

2.- Equipo que maneja sólidos, es decir, molinos, 

mezcladores, transportadores, secadores, eva

poradores, filtros prensa, tamices y otros 

equipos primarios, mas el equipo secundario 

tales como tuberías, bases, estructuras, ins

trumentación y electricidad. 

J.- Preparación del sitio, es decir, la compra del 

terreno incluyendo honorarios del agrimensor, 

drenajes, excavaciones, nivelación, cloacas, 

estacionamientos, cercas, protecciones contra 

fuego y caminos de acceso. 
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4.- Construcciones industriales, es decir, ofici

nas administrativas, laboratorios, oficina~, 

enfermeria, tiendas, almacenes, garages, cafe

teria y varias construcciones de acero. 

5.- Servicios fuera de límite de bateria, es decir, 

generación de vapor y electricidad y su distri 

bución, torres de enfriamiento, combustible, 

sopladores y quemadores, control de contamina

ción, tratamiento de aguas, iluminación, sist~ 

mas de comunicación y disponibilidad para re

cepción y embarque. 

Los cinco módulos de costos directos incluyen no sólo el ce~ 

to del equipo primario y secundario sino también el costo de 

instalación. 

El módulo para costos indirectos cubre fletes, impuestos, s~ 

guros, gastos de construcción, supervisión de campo, instalacio

nes temporales, C<,,,r:strucción de equipo, etc. Depende directamente 

de los otros módulos, el costo indirecto total e~ determinado a 

partir del costo de instalación total. Para llevar a cabo estos 

ciilculos, los costos directos se calculan independientemente, y 

los costos indirectos son derivados de su suma, la invesión total 

es obtenida adicionando las contingencias y honorarios de los 

contratistas. 
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Calculo del costo esperado de un intercambiador de tubos y corazil. 

El método cuenta con cálculos de costo base para cad..-:i 

tipo de equipo .. Este costo es obtenido de un número de grLificas 

de costo contra capacidad para equipo de acero al carbón. Enton

ces unLl serie de correccjones mejoran el costo base obteniendosc 

el 11 cos::.o esperado 11 tomando en cuenta las diferencias entre el 

equipo seleccionado y el usado para el costo de referencia (candi 

cienes de operación, materiales de construcción y la variación de 

los índices de costos entre la fecha corriente y la fecha de 

referencia ( 1968)). Una gráfica en el articulo de Guthrie (24) 

muestra la siguiente relación lineal: 

Lag ($) = 0.6122 Lag (A) - 0.9 

Donde: 

$= Costo base del cambiador de calor FOB, 

$ 1000. U.S.DLLS. (1968) 

(33) 

A~ Area de intercambio de calor del equipo, ft2 

Este costo base supone acero al carbón, cambiador de cabeza 

flotante pura 150 PSIG. Del costo base, el costo esperado se 

calcula como sigue: 

CE= (CB) (Fd + FP) F• (razón de indices) (34) 
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Donde: 

CE= Costo esperado, $ U.S.DLLS. 

CB= Costo base, $ U.S.DLLS. 

Fd,Fp y Fm= Coeficientes de corrección obtenidos de la 

tabla 13. 

Cálculo del módulo de costos para intercambiadores. 

El equipo es agrupado en categorias; hornos, calentadores a 

fuego directo, intercambiadores de tubos y coraza, enfriadores, 

recipientes a presión verticales y horizontales, bombas y compre

sores. Para cada categoría de equipo, un módulo de costo es 

determinado adicionando los costos para cada tipo. 

El costo de equipo auxiliar es obtenido aplicando factores 

multiplicadores al costo base para cada categoría de equipo, aun

que esos vienen generalmente de un módulo que ha sido tratado 

separadaménte, (tambien, esos coeficientes varían con el monto 

del costo base, el cual es dividido en niveles). En el método de 

Guthrie los diferentes factores ~on agrupados en tablas que 

acompañan a cada curva de costo base. Para intercambiadores de 

tubos y coraza se obtienen de la tabla 14. 

Usando tales tablas para todas las categorías de equipo 

normal en acero al carbón, son hechos cálculos mas precisos para 

(1) costos directos de equipo y mano de obra incluyendo mano de 

obra, costos directos de campo y (2) costos indirectos. La suma 

de los costos directos e indirectos constituye el módulo de costo. 
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Tabla lJ. FACTORES DE CORRECCION PARA COSTOS DE CAMBIADORES DE 

CALOR. 

Factor de complcj idad Fd Factor de presión FP 

Tipo de cambiador F d Presión de diseño, psi a FP 

Rehervidores l. J5 Abajo de 150 0.00 

Cabeza flotante 1.00 150-JOO 0.10 

Tubo-U 0.85 J00-400 0.25 

Tubos fijos 0.80 400-800 0.52 

800-1000 0.55 

Factor por material de cosntrucción Fm 

Superficie de intercambio de calor ft2 

Menos 100 500 1000 5000 
de a a a a 

(Coraza/tubo) 100 500 1000 5000 10000 

CS/CS l. 00 l.ºº l.ºº l. 00 1.00 
CS/Laton 1.05 1.10 1.15 l.JO 1.52 
CS/Mo l. 60 l. 75 1.82 2.15 2.50 
CS/SS l. 54 l. 78 2.25 2.81 J.52 
CS/MO 2.00 2.JO 2.50 J.10 J.75 
MO/MO J.20 J.50 J.65 4.25 4.95 
CS/Ti 4.10 5.20 6.15 8.95 11.10 
Ti/Ti 10.28 10.60 10.75 lJ.05 16.60 
SS/SS 2.50 J.10 J.26 J.75 4.50 

CS: Acero al carbón 

MO: Monel 

SS: Acero inoxidable 

Ti: Titanio 
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Tabla 14. CALCULOS PARA EL MODULO DE COSTO: CAMBIADORES DE CALOR 

Costo base (1968)' $ 100,000 U.S.DLLS. 

Abajo 

d• 2 2-4 4·6 6. B 8. 1 o 

Costo d• equipo 'º' 100. o 100. o 1 00. o 1 00 .o 1 ºº·o 
Costo de equipo ou..: l ti ar 71 ·' 70. 5 69.9 69. s 69 .3 

Tubf!'r fa 45. 6 45. 1 44.7 44. 4 44 .3 

Concreto 5.1 5. o 5. o 5. o 5.0 

Acero J. 1 J. o 3. o 3. o 3. o 

J ns t rument os 1 D. 2 10.1 1 o. o 9.9 9. B 

E 1 Ce tri co '·º 2. o 2. o 2.0 2. o 

Aislamiento 4. 9 4. 8 4. 7 4. 7 4. 7 

Pintura o.' o. 5 0.5 o. 5 (l.~ 

e o~ ro di~ e et o do ma ter 1 a I es 171. 4 1 70. 5 169. 9 169. 5 169. 3 

Costo do t rab.1 Jo d• construcc1ón 63. o 61. 2 60. 1 59. 4 59. o 

1nsta1 ación 55.4 SJ,. 7 54. 2 SJ. 9 53. 8 

Col oc.ación d• cqu 1 po 7 ,6 6.' ,, 9 5. 5 '. 2 

Costos d f rcc tos; 

Ha ter i a 1 y mano do obra 234 .4 231. 7 230 .D 228. 9 226. 3 

e os tos indirectos 94. 7 86 .6 Bl, 9 83. 5 81. o 

r:ost o to ta 1 329. 1 J 18 .5 J 13. 9 J 12 ·' 309. 3 
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Finalmente, adicionando contingencias y honorarios, se obtiene el 

módulo de costo total. 

El módulo de costo supone el uso de equipo normal. Para to

mar en cuenta la complejidad del equipo, los materiales de cons

trucción y los precios corrientes, los costos esperados para el 

módulo están calculados como casos individuales. 

Cálculos del módulo de costos indirectos. 

Los costos indirectos de construcción son calculados como: 

ere (M&L) (0.178) Fc
0
F.

0 
(razón de indices) (J5) 

Donde: 

CIC= Costo indirecto de construcción, $ U.S.DLLS. 

M&L= Costo directo de material y mano de obra de 

construcción (1968). 

Fc
0

= Factor de corrección que depende de la razón 

mano de obra-material (L/M). 

F
00

= Coeficiente para el monto de M&L. 

Ambos coeficientes son determinados de la tabla 15. 

Los honorarios de Ingenieria son determinados como: 

HI= (M&L) (0.10) (Fe.> (F •• ) (FP,) (razón de indices) (J6) 



110. 

Donde: 

HI= Honorarios de Ingenieria, $ U.S.DLLS. 

FP,= Coeficiente que depende del tipo de proyecto 

bajo consideración y es 1. 4, para complejos 

químicas, 1.0 para plantas de proceso, o.a 

para plantas que tratan sólidos y fluidos, 

O. 6 para el manejo de sólidos y O. 4 para 

construcciones solamente. 

Fce y F.e= Coeficientes determinados a partir de la 

razón mano de obra-materiales y costos 

directos de material aniilogo a Feo y Fmo' 

usando la tabla 16. 

La precisión de este método depende de la confiabilidad de 

las curvas para determinar el costo base del equipo; y es 

imposible resumir todas los costos reales para cada categoria de 

equipo en una simple curva y una pareja de factores de 

corrección. El mC:todo de Guthrie, es mejor aplicando las 

cotizaciones de fabricantes o costos resultantes de curvas más 

complejas. 

Método de Ilackney. 

Este método requiere un mayor y más confiable banco de datos, 

es generalmente más flexible que otros métodos y permite 

procedimientos más elaborados de estimación. 



Tabla 15. FACTORES DE CORRECCION F 00 y Fmo 

Razón de costo directo de mano de 

obra de construcción a costos di

rectos de material (L/M} 

F,.= 2.0 (L/M}0.57572 

Costos directos de material más 

mano de obra de construcción, 

millones $ (1968) (M&L) 

Fm
0

= l. 0884 (M&L} ·o.o 59 

Tabla 16. FACTORES DE CORRECCION F,
0 

y Fm• 

Razón de costos directos de mano 

de obra de construcción u costos 

directos de material (L/M} 

Feo= 0.65 (L/M)-0.1612 

Costos directos de material más 

mano de obra de construcción, 

millones $ (1968) (M&LJ 

F,.= 1.15 (M&L)"0.10645 

111. 
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La base del procedimiento de estimación es el costo de equi

po principal (FOB) basada en acero al carbón. 

La relación de costos es usada para generar el costo directo 

de la invesión. 

Bosquejo d!' la aproximación propuesta por Hackney: 

! Costo- de equipo 

1 de p:._~ce.s __ º ___ _, 

J Costo total de 

~ria les 

Gastos de campo 

Bosquejo del procedimiento: 

Relación de 

equipo 

Relación de 

materiales 

1) Costo de equipo de proceso, Ep~ Ea + Em 

Costo de equipo principal, Em 

Costo de equipo auxiliar, Ea 

Inversión 

directa 



2) Costo total de material, Mt. 

I) Costo de material de equipo de proceso, 

Me= Mp + MW + Mi 

Costo de material de tuberia de proceso, 

Mp= mp Ep. 

Costo de material de instalación eléctrica, 

Mw= mw Ep 

Costo de instalación, 

Mi= mi Ep 

II) Costo total de material de construcción, 

Mb= Mpb + Msb 

Donde: Mpb= Material de construcción de proceso, 

Donde: Msb= Material de construcción de servicio, 

III) Material de distribución, 

Md= Mde + Mds + Mdw + Mdii + Ndo + Hdp 

Donde: e, s, w, b, o, p,= electricidad, vapor, agua, 

113. 

(37) 

(38) 

(39) 

(40) 

(41) 

(42) 

duetos (combustible, aire y refrigeración), materias primas 

y productos respectivamente. 

IV) Material de acondicionamiento, 

My= Myt + Myr + Mys + Mym + Myo (43) 
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Donde: r, s, m, o, representan vias,caminos, alcantarillas, 

eliminación y otras mejoras, respectivamente 

Por lo que el casto total de material, 

Mt= Me + Mb + Md + My (44) 

3) Costo de mano de obra de construcción, L. 

La base para el estimado es la razón, mano de obra / mate

rial (horas hombres/$ material). 

Costo de mano de obra: 

L=l X pi X fjc/l.5 X 600/ENR 

Donde: ENR es el indice. 

l es la razón mano de obra/material bajo 

condiciones normales de trabajo. 

pi= Pago efectivo promedio ($/H) por mano 

de obra. 

•fjc~ Factor por condiciones de trabajo. 

(45) 

Los gastos de construcción son estimados como un porcentaje 

del costo de la planta. 

• El factor por condición de trabajo fué desarrollado por Hackney 

para tomar en cuenta el efecto de cambios en costos de mano de 

obra, debidos a supervisión de campo, eficiencia de trabajo, 

condiciones y facilidades de trabajo. 
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Finalmente la ecuación para la inversión total por este mé

todo es: 

FCI=Mt + L + D + Fe 

Donde: 

D= Costos de diseño 

Fe= Costos de campo 

(46) 
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C A P I T U L O I V 

TECNICl\S DE DIMENSIONAMIENTO DE EQUIPO 



EQUIPO DE SEPARACIOU. 

1. Destilación. 

Un procedimiento simple consiste en establecer los datos del 

equilibrio liquido-vapor. Estos datos se encuentran reportados en 

literatura especializada, si el sistema bajo consideración no ha 

sido estudiado previamente, el más simple recurso as usumir 

comportamiento ideal representado por ln ley de Raoult: 

(·17) 

y la ley de Dalton: 

P1= P Y¡ ( 48) 

La relación de equilibrio liquido-vapor (ELV) para cada 

componente en una mezcla ideal esta dada por la combinación de 

estas dos ecuaci.one~: 

(49) 

Donde: 

X¡= Composición en el liquido. 

Y¡= Composición en el vapor. 

p~= Presión de vapor del componente puro. 

P= Presión total del sistema. 

p 1= Presión parcial del componente. 

K;= Constante de equilibrio del componente. 
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AUn si el sistema bajo consideración es ampliamente no 

ideal, el supuesto de comportamiento ideal resulta para 

proyección de costo de equipo dentro de 1 írni tes aceptables de 

error. Esto puede no ser verdadero, sin embargo, para 

comportamientos azeotrópicos. 

Las especies poco solubles entre si, (dos fases liquidas) 

forman azeótropos heterogéneos. Si la solubilidad y los datos de 

presión de vapor de los componentes puros están disponibles, la 

construcción del diagrama de ELV es directo~ en la región donde 

coexisten las dos fases liquidas, cada fase está muy cerca de ser 

un liquido puro. Asi, la presión de vapor del componente uno so

bre las dos fases liquidas será aproximadamente la presión de va

por del componente uno puro, e igual para el otro componente. de 

ésto sigue que, para cualquier presión total, la temperatura del 

azeótropo heterogéneo sera aquella a la cual la suma de las pre

siones de vapor de los componentes puros sea igual a la presión 

total. Una vez que ésto ha sido establecido, la composición del 

vapor en equilibrio puede ser obtenida de la Ley de Dalton. Las 

curvas de equilibrio en la pequeña región de fase liquida pueden 

ser calculadas por la Ley de Henry: 

H X¡ (50) 

Donde: 

H Constante de la Ley de Henry. 
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El siguiente paso en el diseño es calcular el número mínimo 

de platos teóricos requeridos para la separación deseada. Para 

sistemas binarios o sistemas que puedan ser aproximados como un 

sistema binario, el método gráfico de McCabe-Thiele (con flujo 

molar r·onstante) es recomendable. La curva de equilibrio es 

construida de datos experimentales directamente, o de otro modo, 

si la idcalidud es supuesta, el procedimiento es desarrollar una 

expresión analítica en términos de ~ 1 • 2 , la volatilidad relativa 

del componente más volátil. Por convención la curva de equilibrio 

es dibujada para el componente mas vol6til. La volatilidad 

relativa es definida como: 

<>< 1 • 2 = (y 1 x 2 )/(y2 x 1 ) (51) 

sustituyendo la ecuación de constante de equilibrio en la 

anterior: 

P~/ P 
o<.,.,~ -----

P~ / P 

Pº 1 

pº 
2 

(52) 

esto es para una mezcla ideal binaria, la volatilidad relativa a 

cualquier temperatura es siempre la razón de presiones de vapor. 

Como la temperatura a lo largo de la torre no es constante, se 

proporciona un diseño razonablemente preciso, generando una curva 

de equilibrio basada en el promedio aritmético de las volatilida-

des relativas a las temperaturas del reheividor y del condensador. 
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La expresión analítica para la curva de equilibrio para el comp2 

nente más volátil se desarrolla a partir de las ecuaciones 

anteriores: 

y,= 
l + (.::.,., - 1) "1 

(53) 

A partir del diagrama de equilibrio se determina el número 

mínimo de platos teóricos directamente. Más aún, 1 a razón de 

flujo mínimo externa puede ser calculada de la pendiente de la 

linea de reflujo mínimo interna (para un rápido diseño inicial 

tomar q= 1, es decir, 1 iguido saturado cm la alimentación) . La 

pendiente de la línea. interna de reflujo en la sección de 

rectificación 4;vR, es relacionada a la razón de reflujo externa 

R/D por: 

l 
R/D= (54) 

El número de ¡.latos teóricos de diseño puede ser determinadu 

gráficamente de acuerdo a la observación de la razón de reflujo 

económicamente óptima que es muchas veces de 1. 2 a 1. 4 la razón 

de reflujo mínima externa, o aproximadamente (4): 

R/D (55) 

Los valores correspondientes a i,.;v. pueden ser calculados 

de la ecuación (54) y graficados para permitir la determinación 
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del número óptimo de platos teóricos. El proceso es tan simple 

que uno esta tentado a caracterizar un sistema multicomponente 

como un sistema binario. En algunos casos esto puede ser hecho, 

despreciando literalmente a los componentes más ligeros y más pe

sados.. Los componentes más ligeros {mayor volatilidad relativa 

que el clave ligero) pueden ser tratados como vapores inertes los 

cuales simplemente disminuyen la concentración en el vapor de la 

especie a destilur. Por otro lado / los componentes mas pesados 

pueden ser tratados como rocas sin presión de vapor los cuales 

solo sirven para disminuir la concentración de la fase liquida de 

las especies a destilar. 

Una aproximación muchas veces usada es qua el número Optimo 

de platon teóricos es justamente dos vecas el número rninimo de 

platos. 

Para convertir los platas teóricos a platos reales a ser 

usados en una torre d~ destilación, se debe estimar una ef icien

cia de plato. Para propósitos preliminares de costo, una eficien

cia del 50% puede ser usada. Un estimado más preciso puede ser 

obtenido de la correlación de O'Connell para la eficiencia de pl~ 

tos calculados de columnas comcrcinles contra el producto de la 

volatilidad relativa de los claves y la viscosidad en el plato de 

alimentación. Es importante recordar que el rahervidor equivale a 

una etapa teórica; así un plato teórico debe ser restado del 

total antes de ser corregido por la eficiencia de plato y calcu-
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lar el número real de platos. Similarmente una etapa teórica debe 

ser restada si el condensador es un condensador parcial. 

El diámetro de la columna esta basado en la máxima velocidad 

superficial del vapor en la columna. La velocidad permisible para 

la operación óptima puede ser calculada rápidamente de 

correlaciones dadas en varios textos de Ingeniería Química o más 

simplemente de reglas como son: 

Escoger velocidad de vapor= 2 ft/s para destilación 

atmosférica o presiones 

moderadas. 

Escoger velocidad de vapor= 6 ft/s para destilación 

al vacio. 

Para estimar la altura global de la columna, usar 2 ft por 

espaciamiento de platos; adicionar cerca de 4 ft en el domo para 

el gas, 6 ft en el fondo para el liquido y el reflujo del rehervi 

dor a los fondos. 

El método de J.L. Gallagher (1963) para el dimensionamiento 

de torres de destilación es recomendado para uso inmediato cuan

do la información exacta no es disponible. Debe recordarse, sin 

embargo, la precisión es sacrificada por velocidad. 

El método Gallagher hace cinco supuestos para simplificación: 

1.- La alimentación está en su punto de ebullición. 
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2.- El flujo molar de liquido y vapor es constante a 

través de toda la torre. 

3.- La separación es aplicada a dos componentes clave 

en un sistema de varios componentes. 

4. - El cálculo del rm 1 n es riguroso solo para mezclas 

binarias. 

5.- El diámetro es constante en toda la torre. 

Determinación de los platos teóricos. 

El número de platos teóricos requeridos es obtenido con la 

ecuación de Fenske(l932) (21). El procedimiento consiste en cinco 

pasos~ 

1.- Escoger los componentes claves como el componente 

más pesado que aparece en el domo y el componente 

mas ligero que aparece en el fondo y fijar la 

pureza deseada en el destilado y fondo. 

2.- Determinar la volatilidad relativa promedio: 

o<= ( D(D o(R) 
1/2 (56) 

o(= <"'o J~«•)o.2s (57) 

Donde: 

oL = o Volatilidad relativa en el domo. 

<><: = R 
Volatilidad relativa en el fondo. 

o( = F 
Volatilidad relativa en la alimentación. 
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3.- Calcular el minimo nümero de platos a reflujo 

total. 

Donde: 

Sm= 
lag (x 1 x 2 / x 3 x,) 

lag o<: 
(58) 

x 1 = Fracción mol del componente clave ligero en el 

destilada. 

Xz= Fracción mal clel componente clave pesado en el 

fondo. 

X3= Fracción mal clel clave ligero en el fondo. 

X:.= Fracción mol del clave pesado en el destilada. 

Sm= Nú.mero minimo ele platos teóricos. 

4 .- C<ilculo del número mínimo de platos en la torre, Nm: 

N.= Sm - 1 (59) 

~sta expresión corresponde al caso usual, donde el 

rehc.:..-vidor actua corno un plato teórico. Cuando un 

condensador parcial actua también como un plato 

teórico, la expresión es: 

Nm= Sm - 2 (60) 

5.- Determinar los platos teóricos de operación, Nt, a 

reflujo de operación: 

(61) 
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Cálculo de la razón de reflujo. 

Este cálculo se lleva a cabo en dos pasos: 

1.- Obtener el reflujo minimo, Rrn, con número infinito 

de platos: 

Rm= l / (o(- l) >" (62) 

D::::inde: 

x 1 = Fracción mol del clave ligero en la alimenta-

ción. 

La determinación del reflujo mimino a etapas 

infinitas lo proporciona la ecuación de Unden.roord 

(1948) (53) la cual ha presentado una solución ana-

lítica en términos generales para el cálculo de Rm. 

NCA XAi o(A i 

i~ O( - -e-
A i 

1- q (63) 

Rm= Lr:L ""; oe,; J- l 
ex: . - -e

A> 

(64) 

Donde: 

q= Es la relación de moles de liquido saturado en 

la alimentación a el total de moles de alimen-

tación. 

XA;= Composición del componente i en la alimenta-

ción. 
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><¡,¡=Composición del componente i en el destilado. 

oe.,= Volatilidad relativa del componente i en la 

a 1 imenta e ión. 

~=Es la raiz de la ecuación (6J), 

El valor de q puede ser uno o cero para 

aliDlentación en su punto de ebullición y para 

alimentación como vapor saturado respectivamente. 

La ecuación { 6J) se resuelve primero para -& y 

entonces la ecuución (64} se resuelve para Rm. 

2.- Determinar el reflujo real asumiendo corno una pri

mera aproximación: 

R= (1.2 a 1.5) Rm 

Tomando un promedio da: 

R= l.JS Rm 

(65) 

(66) 

Determinación de platos de operación. 

El numero real de platos depende de la eficiencia global del 

plato, basada en la siguiente ecuación: 

(67) 

E= Eficiencia global del plato. 

_,<1= Viscosidad de la alimentación líquida a la temperatu

ra promedio de la torre, cP. 
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El número real de platos, NR, está dado por: 

N,= N, / E (68) 

Teniendo calculado el número de platos mínimo a relación de 

reflujo mínimo, puede ser determinado el número de platos corres-

pendiente a relaciones de reflujo finitas. 

El plato de alimentación puede ser calculado por la ecuación 

de Kirkbride: 

m B "" ¡--) log 0.206 log 
p D x, 

Donde: 

m= Platos de enriquecimiento. 

P= Platos de agotamiento. 

B= Cantidad de fondos. 

D= Cantidad de destilado. 

x= H Componente clave pesado. 

X= L Componente clave ligero. 

XLB= Componente clave ligero en el fondo. 

>=110= Componente clave pesado en el domo. 

La carga de vapor en la torre es obtenida en 

expresión: 

V= D (1 + R) 
22.4 

3,600 

T 

273 

1 

p 

(69) 

la siguiente 

(70) 
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o de la expresión: 

V= 2. 279 X 10-5 D ( 1 + R) T / P 

Donde: 

V= Carga de vapor, m3/s. 

D= Flujo de destilado, Kmol/h. 

T= Temperatura del vapor, ºK. 

P= Presión del vapor, Bar. 

(71) 

Este cálculo puede ser hecho a condiciones del domo o del 

fondo, el flujo molar se considera el mismo.. Puesto que el 

diámetro de la columna se asume constante, las condiciones del 

domo, donde el peso molecular es menor, usualmente llevaran a un 

volumen de vapor mayor, y así calcular el diámetro de la columna. 

Determinación del diámetro de la torre. 

Este cálculo se llevara a cabo en los siguientes pasos (4): 

1.- Determinar la densidad del vapor en el domo y fondo. 

d.= 12.19 MP/T (72) 

Donde: 

M= Peso molecular promedio del vapor. 

d.= Densidad del vapor, Kg/m3 

T= Temperatura del vapor, ºK. 

P= Presión del vapor, Bar. 



133. 

2. - Determinar la densidad del liquido en el domo y 

fondo. 

J.- Escoger el espaciamiento de los platos. Los platos 

son asumidos para estar en tres espaciamientos, 

cada -.ina de las cuales tiene su constante para 

cálculos de dimensionamiento, como sigue: 

Espaciamiento Constante C' 

12 pulgs. 0.0229 

18 pulgs. 0.0427 

24 pulgs. 0.0537 

En la práctica, un espaciamiento de 18 pulgs. 

es usualmente adoptado para un diámetro de 1.5 m, y 

un espaciamiento de 24 pulgs. es adoptado para dij

metros de 1.5 a 6 m. 

4.- Deterr.iinar ~1 diametro de la torre. Este cálculo es 

hecho con la siguiente ecuación: 

D'm=(----4V _____ ) 1/2 

C' di/dv - 1 
(73) 

Donde: 

D'm= Diámetro de la torre, m. 

V= Carga máxima de vapor, m/s. 

di= Densidad efectiva del liquido, Kg/m3 • 
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dv= Densidad efectiva del vapor, Kg/m3 . 

C'= Constante de espaciamiento de plato. 

Determinación de la altura de la torre. 

Las siguientes dimensiones y caracteristicas pueden ser 

asumidas para una primera aproximación (4): 

1.- La distancia entre el domo y el plato superior es 1 m. 

2.- La distancia entre el fondo y el plato inferior es de 

2 a 3 m. 

3.- El espacio vertical ocupado por los platos es el esp~ 

ciamiento de l plato por el número de platos. 

4.- Un manhole requiere espacio equivalente de un plato. 

En el sistema se utiliza la relación de Soudcr y Brown (1934) 

(50) para el cálculo del diámetro de la columna, la relación es 

la siguiente: 

v • ., K, <fv Cf, - fvll' (74) 

Donde: 

Vmax= Velocidad másica de vapor m3xima. 

K,= Constante que está en función al liquido de oposi

ción para columnas de capuchas de burbujeo y del 

espaciamiento de platos y de la tensión superficial 

del liquido para columnas de platos perforados. 

;'>v= Densidad del vapor. 

_/),=Densidad del liquido. 



135. 

Posteriormente calcula el área de flujo con la siguiente 

relación: 

Area= G Fl1W / Vmax (75) 

Donde: 

FMW= Peso molecular promedio en la alimentación. 

G= D (R + 1) 

Donde: 

D= cantidad de destilado. 

R= Relación de reflujo real. 

Para despues calcular el diámetro con la ecuación: 

Diam= (Area/0.7B5)' (76) 

El procedimiento es iterativo, primeramente se elige un esp~ 

ciarnient.o de platos posteriormente se obtiene la constante Kv, 

dc~pues se calcula Vmax y el área, una vez que se cuenta con el 

valor del diámetro se verifica si el espaciamiento de platos que

da en un diámetro de columna aceptable, sino es asi, se seleccio

na otro espaciamiento de plato y se repite el cálculo. 

Los valores de la constante Kv y los del espaciamiento de 

pl<:itos con respecto al diámetro de la columna se encuentran re

portados en el trabajo de Souder y Brown (1934) (50). 
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Absorcion. 

El método recomendado esta basado en la ecuación simplifica-

da de Kremser-Brown (1960). La absorción del componente i de un 

gas que contiene varios otros comp:::mentes está dada por la 

relación: 

yn .. 1 -li 

An·1 - A 1 
1 

(77) 
l-.n• 1 

1 
:_ - 1 Ji 

t yn• 1 - y 1 1 

Donde: 

A¡= Factor de absorción del componente k, ó L/GK. 

G= Moles de gas entrando a la columna. 

K¡= Constante de equilibrio del componente i a la temp~ 

ratura y presión promedio del absorbedor. 

L= Moles de liquido entrando en la columna. 

y~· 1 = Fraccion mol del componente i en el gas entrando al 

absorbed ar. 

Y:= Fracción mol del componente 

absorbedor. 

en el gas saliendo del 

n= Número de platos teóricos de absorción. 

El agotamiento del componente i de un liquido conteniendo 

varios otros componentes esta dado por la relación: 

í x°-x" 1 
[ ___ x_º ___ Ji (78) 
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Donde: 

S1= Factor de agotamiento del compuesto i,ó GK1/L. 

x~= Fracción mol del componente i en la entrada del 

domo del agotador. 

m= NUmero de platos teó~icos de agotamiento. 

Aplicación de absorción. 

Cálculo de cargas de liquido y vapor. 

Usualmente el flujo de gas, G, y la composición deseada de 

las entradas y salidas del absorbedor han sido fijadas por el 

balance de material. Estos cálculos pueden ser hechos en cinco 

pasos: 

1.- Escoger un componente clave, i, el cual puede ser 

un producto ó el componente más pesado en la salida 

del absorbedor, para este coIJponente calcular la 

recuperación fraccional, Ri, como: 

r yn•1 - y1 J 
Ri=\--

l yn•' i 
(79) 

2.- Calcular la razón molar mínima de absorbente a gas, 

(L/G)
0 

como: 

(SO) 
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3. - Escoger una razón de operación absorbente a gas, 

(L/G)
0

, como: 

.(L/G)
0
= 1.2 a l.J (L/G)m (81) 

y calcular la proporción de absorbente de opera

ción, L
0

, por ej.: 

L
0
= 1.25 G

0 
(L/G)m (82) 

4.- De cartas o tablas de equilibrio (ctes.), encontrar 

las temperaturas y presión promedio en el absorbe

dor, obtener la constante de equilibrio K, para el 

componente i y calcular el factor de absorción A: 

(8J) 

5.- Determinar el número de platos teóricos de la figu

ra 20. 

6.- Con L, G, y n fijos por el componente clave, es po

sible calcular A, R, y Y para los otros componen

tes. Estos cálculos verifican el balance de 

material. Si las discrepancias entre el balance da

do y el calculado son excesivas, la variable 

primaria debe ser modificada y el calculo repetido. 
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Dimensionamiento del absorbedor. 

Lo eficienciu de los platos es obtenido de la figura 21 y 

usada para convertir los platos teóricos, n, a platos reales. El 

diámetro y altura del absorbedor son calculados similarmente a la 

torre de destilación, descritas anteriormente. 

Aplicación a agotadores. 

Calcular las cargas de liquido y vapor de la torre en los 

cinco pasos del procedimiento utilizado en absorción. El número 

de platos de agotamiento, m, se obtiene de la f_igura 20. La 

composición del liquido agotado es calculado de acuerdo a lo si-

guiente: 

Comp. comp. K¡ 
liq. 

(xº l i 

1 

2 

i 

j 
Total 1 

GKi 
Sj= 

L 

k. 
si......L 

k¡ 

xº- x"1 
Ej-----

xº 
(xº- x") J xm 

moles a- moles 
gatadas no a-

gotados 
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Razón de absorción 
o agotamiento 

- ,,,... o-' 

.• 
1 

o. 
' 1 ' ..... dt pl•t•u téerlcn -r-

1 1 1 1 
1 i 1 1 1 

Factores de agotamiento y 
absorción 

Figura 20. Determinación de factores de absorción y 
agotamiento. 



141. 

y 
I0-1 

1 

l--+-+--+--+--+-1~,1--+--+--+11•-+-+--+-1--1-~~~l--l--
~+--+---+---+---+--•__,, ___ ...__ - ,_ ·- -- ~----- ,_¡_ --1--1..-

I 

1/ 
¡ 

I 
10-2 

I 

I 

' 10-3 I 

' --
I 

10-4 
I 
'º zo 30 40 50 60 70 80 90 

X 

Figura 21. Correlación de O'Connel para la eficiencia de platos. 

X = Eficiencia (%) 

y _ densidad del absorbente, g/cm3 
(ºK)(mol.peso del aborsbente)(vfscosidad de1 absorbente, cp) 
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Donde: 

E= Análogo a R, es la extracción fraccional de 

componentes del liquido. 

(G/L)
0
= Análogo a (L/GJ., es la razón minima de gas a 

liquido y es igual a (E1/K1). 

Con las cargas determinadas, la torre es dimensionada como 

las torres de absorción y destilación. 

Dimensionamiento de torres empacadas. 

La altura del empaque en un contacto a contracorriente, pu~ 

de muy convenientemente ser calculado de la expresión: 

Donde: 

Z= Altura total de la zona de contacto. 

NoG= Numero de unidades completas de transferencia. 

HoG= Altura de una unidad completa de transferencia. 

(84) 

El número de unidades de transferencia depende sobre todo 

de la separación requerida, siendo necesarias más unidades para 

una separación dificil que para una simple. Métodos detallados de 

determinación del valor de NoG se encuentran en un número de 

excelentes textos y todos se basan sobre la definición original 

de Chilton y Colburn quienes definieron el número de unidades 

completas de transferencia como: 
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S Yz 
No,= (-----) + ~ ln 

Y1 

dy l - y 1 
(85) 

y - Ye 1 - Yz 

Donde: 

(Y -y.)= Fuerza impulsora en la fase gas para un valor 

particular de y. Para el caso de un gas 

diluido el segundo término es generalmente 

despreciable. 

De manera análoga, el número de unidades de transferencia 

completas de la fase liquida NoL puede ser definida como: 

(86) 

La ecuación (86) puede ser convenientemente resuelta por 

integración gráfica. 

Para el caso especial de soluciones diluidas donde ambas 

líneas, la de operación y la de equilibrio se lincalizan, es de-

cir, Ye= m x, y el licor de entrada esta libre de soluto, con 

ésto puede ser demostrado que el número de unidades completas de 

transferencia está dado por: 

l 
1 n (l - ,>..¡ Y1 

+ A (87) 
1 - >. 

(88) 



144. 

Donde: 

Y. 1= Es el valor de y en equilibrio con x 1 • 

Para problemas que involucran operaciones de deserción, el 

uso de Nol es generalmente más conveniente. La ecuación para el 

No, esta dada por: 

1 1 
ln (1 - 1/ ,l,) +----::\ (89) 

1 - 1; /\ 

Colburn ha sugerido que el rango económico de A es 0.7 a 0.8. 

La altura de una unidad de transferencia completa, HoG, esta 

definida por la ecuación: 

p 

Donde: 

Lm,Gm= Flux molar de liquido y gas. 

P~ Presión promedio de la columna. 

K
0

a= Coeficiente total. 

~a= coeficiente total. 

/?,=Densidad del líquido 

(90) 

Si la fuerza impulsora es tomada sobre la película de gas 

solamente, la altura de una unidad de transferencia de película 

de gas H
0 

se obtiene: 



H.= Gm / kGa • p 

si~ilarmente para 1a pelicula de líquido: 

Donde: 

145. 

(92) 

(93) 

kca, kL a= Son coeficientes pero ahora referidos a 

los coeficientes de pelicula. 

Pur:de ser demostrado que el coeficiente individual de pelí

cula y la :.11 tura de la unidad de transferencia completa se 

relacionan por las ecuaciones: 

(94) 

(95) 

Dar.de: 

~ = mG./Lm= Pendiente de la linea de equilibrio/ 

pendiente de la linea de operación. 

El análisis anterior es muy usado donde hay escencialmente 

solo un componente en el salute. Sistemas de absorción multicom

ponente se ~anejan mejor al calcular el número de platos equiva

lentes y entonces convertirlos a unidades de transferencia. La al 

tura equivalente de un plato teórico (HETP) se obtiene generalmG!} 

te de prueba de datos sobre el sistema en particular y es comple

tamente empírico. La relación entre HETP Y HoG esta dada por la 
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ecuación (96) y la relación entre el número de unidades de 

transferencia , NoG, y el número de platos teóricos, N, por la 

ecuación (97). 

Ha.= HETP (}.. - l) ln (96) 

No0 = N (lag • .!..) / ().- l) (97) 

Estas ecuaciones aplican estrictamente sólo cuando ambas 

lineas la de operación y la de equilibrio son rectas, aunque 

sistemas con lineas de operación y equilibrio curvas pueden ser 

tratadas dividiendo la columna en secciones de tal forma que cada 

sección se aproxime a la condición de la linea recta. En el caso 

especial donde ambas lineas son rectas y paralelas, Ho
0

= HETP. 

Cálculo del diámetro de torres empacadas. 

La caida de presión, de la cual depende el tipo de empaque, 

afecta la máxima c~pacidad que puede ser alcanzada sin inundar la 

torre. El diámetro es calculado para una caida de presión que 

corresponde al 70-80% de inundación. La carga de inundación es 

obtenida de la figura 22 la cual muestra la relación entre: 

a 

g 

L/G Jf0 / /t 

o. 2 
l 

(98) 

(99) 
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y 
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X 

Figura 22~ Limite de inundación y caida de presión en torres 
empacadas. 
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De acuedo a cada una de las curvas, las cuales representan 

una caída de presión dada, P, es calculada como: 

(100) 

Donde: 

G= Flujo de gas por unidad de s~cción de cruce en la 

columna, Kg/m2s. 

L= Flujo del liquido por unidad de cruce en la torre, 

Kg/ms. 

' = Densidad del Kg/m3 • 
' 

gas, 

·' Densidad del liquido, Kg/m3 ~ 

L 
= , 

,A',= Viscosidad del liquido, cP. 

g= Aceleración debida a la gravedad, 9.81 m/s2 • 

U= Velocidad superficial del gas dentro de la columna, 

m/s. 

P= Caida de presión, rnmHg/m de altura de empaque. 

D'= Diámetro de la colu~na, m. 

a= Superficie especifica de empaque, rn2/m3 • 

t = Fracción de huecos del empaque. 

o( y ,-3 ::::: Coeficientes característicos del empaque. 

Primero, escoger una curva en la figura 22 para representar 

las condiciones de diseño. Las densidades de gas y líquido pueden 

ser obtenidas de los calcules de las cargas. Aunque L o G no son 

conocidas, la razón L/G es conocida de los cálculos de las 



149. 

cargas, con ésto y la caída de presión es suficiente para obtener 

U. Subsecuentemente G puede ser aproximado por: 

G~ PFV U fo (101) 

Donde: 

PFV= Porcentage de la velocidad superficiül 

del gas. 

Este valor de G, más 13 cantidad de Kg. por segundo de gas 

fluyendo, Q, puede ser usado para calcular el diámetro de la to

rre D~, de la relación: 

D'~ (4 Q ¡ ·{! G)' (102) 

Finalmente, el valor calculado de G puede ser usado en la 

ecuación de caida de presión y checar la curva de caída de 

prPsión de la figura 22 al inicio del cálculo; el cálculo se repl 

te hasta que el valor asumido y calculado tengan una variacio:-: 

mir.ima. 

Determinación de la altura del empaque. 

Asumir que la altura equivalente de un plato teórico (HETP) 

es un diámetro de torre para diámetros de torres menores de l m, 

y dos diametros de torre para diámetros de torres entre 1 y 2 m. 
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Determinación de la altura de torres empacadas. 

Asumir que la altura del lecho de empaque esta limitada: 

1.- 3 metros para diámetros de torres menores de 1 m. 

2.- 4.5 metros para diámetros mayores de 4 m. 

Un plato de soporte es necesario para cada lecho de empaque. 

Ese plato de soporte puede ser fijado como un plato perforado de 

5 mm de espesor, como una primera prueba. También un plato 

distribuidor es necesario sobre el lecho empacado. El espaciamien 

to entre cada lecho de empaque generalmente es de 0.5 a 1 ro. 

Las técnicas de diseño para absorbedores y agotadores se 

encuentran en el sistema bajo el nombre de SORBER y DESORBER. 
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EQUIPO DE TRANSFERENCIA DE CALOR. 

1.- Cambiadores de calor. 

La relación básica para todo cálculo de velocidades de 

transferencia de calor es: 

(103) 

Donde: 

Q= Cantidad de calor transferida por unidad de 

tiempo. 

U0 = Valor de diseño del coeficiente total de 

transferencia de calor. 

A= Area disponible para transferencia de calor. 

D.T.= Media logarítmica de la diferencia de temperatu

ras. 

El coeficiente total es el reciproco de la resistencia total 

para la transferencia de calor (R= l/U
0
), y en el caso de 

unidades de tubos y coraza, ésta está compuesta de cinco 

componentes: 

r= La película de fluido sobre el exterior del 

tubo. 

rd
0

= Basura o incrustación sobre el exterior del 

tubo. 
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r.= Pared del tubo. 

rdi = Basura o incrustación en el interior del 

tubo. 

r¡ = La pelicula de fluido en el inteior del 

tubo. 

Por lo tanto, basando toda la resistencia interna en el di~ 

metro exterior: 

(104) 

Donde: 

r
111

= La cual es generalmente despreciable, es 

omitida .. 

D
0

= Diámetro exterior del tubo. 

D¡= Diámetro interior del tubo. 

Similarmente el coeficiente de d.iseño total esta dado por: 

(105) 

Donde: 

Nuevamente toda la resistencia interna se basa en el 

diámetro exterior. 

Un coeficiente total adicional puede ser definido, el coefi

~iente limpio, Uc, en el cual la resitencia por incrustación es 

omitida. Esto es: 



Donde: 

( l/U,) = ( l/h
0

) + ( l/h1 0 ) 

Uc= (h,
0 

h
0

) / (h,
0 

+ h
0

) 
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(106) 

h
10

= Coeficiente de película interno basado en el 

diámetro exterior: 

(107) 

El cálculo de .:imbos, el valor de diseño y el limpio del 

coeficiente total en estos términos requiere un conocimiento de 

los coeficientes de película, junto con un estimado de ln 

probable resistencia por incrustación. Los valores típicos de la 

resistencia térmica de depósitos de incrustación (rdo' rdi) 

pueden ~er encontrtidos en la litcratur3. 

La forma exacta de la correlación del coeficiente de pelicu

la depende del régimen de flujo del fluido en el sistema, defini

do por el número de Reynolds, Re, por: 

Re= DG/.fl 

Donde: 

D= Diámetro interno del tubo. 

G= Flux másico del fluido. 

(lOB) 

,,« = Viscosidad del fluido a la temperatura de la 

película. 
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Cuando Re<2100 el fluido es laminar, y cuando Re>l04 el 

flujo es turbulento. Teniendo resuelto cual es el regimen de flu

jo predominante, la siguiente correlación puede ser usada para 

evaluar el coeficiente de pelicula: 

i) Dentro de los tubos. 

Para flujo laminar, la relación de Sieder y Tate 

(1936) (49) puede ser usada: 

(h¡D/K)= 1.86 (DG,0) (CIJll/K) (D/L) 0.33 (109) 

Para flujo turbulento: 

(110) 

Donde: 

h 1= Coeficiente de transferencia de calor por 

dentro de los tubos. 

D= Diámetro interno del tubo. 

K= Conductividad térmica. 

G,= Velocidad másica por dentro de los tubos. 

/'Íw= Viscosidad a la temperatura de la pared 

del tubo. 

L= Longitud del tubo. 

Cp= Calor especifico. 
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ii) Por el lado de la coraza. 

Para el coeficiente de pelicula por el lado de 

la coraza, Kern (1950) (34) recomienda: 

(111) 

En esta correlación, h
0 

es el coeficiente de 

transferencia de calor por fuera de los tubos, De 

es el diámetro equivalente medio, el cual se defi

ne como D,= 4(arca libre)/(perimetro mojado) y 

valores típicos de varios arreglos de tubos se 

encuentran en la literautura, Gs es la velocidad 

másica del fluido en el lado de la coraza y está 

dado por: 

Donde: 

m
5
= Flujo másico del flúido~ 

a
5
= Area transversal del flujo. 

El área transversal del flujo se define como: 

a,= (D, B y)/(P, 144) 

Donde: 

0
5

= Diámetro interior de la coraza. 

B= Espaciado de bafles. 

(117.) 

(113) 
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y= Espaciado libre entre tubos4 

P,= Pitch de los tubos. 

Es entonces posible, para una configuración dada y un conjun 

to de condiciones de operación, calcular h
0 

y h¡
0 

de las 

ecuaciones (111) y cualquiera de las dos (109) ó (110), y de aqui 

el valor de Uc de la ecuación (106). La adición de el adecuado v~ 

lor de la resistencia por incrustación permite el calculo del ce~ 

ficiente total de diseño U
0 

por medio de la ecuación (105). 

Con el valor real de UD ya obtenido se calcula la 

resistencia por incrustacion de la ecuación siguiente: 

(114) 

Si es-r:e es mas grande en exceso que la suma de los valores 

apropiados de rdo y rdi, entonces la operación de la unidad es 

inadecuadil. 

El segundo termino en la ecuación (103), el área disponible 

para la transferencia de calor, se basa en el diámetro exterior 

de los tubos y e~ta dada por: 

A= (Número de tubos) (longitud de tubo) (superficie externa por 

unidad de longitud de tubos) 

El tercer termino en la ecuación (103) es la fuerza impulso

ra de la transferencia de calor, es decir, la diferencia de tem

peraturas: 
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(115) 
ln( (T1 - t,)/ (T2 - t,)) 

Donde: 

T = 1 Temperatura del fluido caliente en la entrada. 

T = 2 Temperatura del fluido caliente en la salida. 

t = , Temperatura del fluido frio en la entrada. 

t,= Temperatura del fluido fria en la salida. 

La ecuación (115) aplica solamente cuando existe verdadero 

flujo a contracorriente, y por lo tanto ésta es inaplicable a cam 

biadores de calor rnultipasos en el cual el fluido por el lado de 

la coraza continuamente pasa cruzando el haz de tubos. Para usar 

la ecuación (lOJ), por lo tanto, la ecuación {115) se multiplica 

por un factor F que tiene en cuenta la desviación del verdadero 

flujo a contracorriente. 

Este esta dado por: 

(R' + 1), /2 ln ((1-P)/(l - RP)) 
F= 

2 - P(R + 1 - (R' + 1) 11 2> 
(R - 1) ln 

2 - P(R + 1 + (R' + 1) "'> 

Donde: 

R= (T, - T,J/ Ct, - t,) 

P= et, - t 1 )/(T1 - t,J 

(116) 

(117) 

(118) 
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La ecuación (116) hace la suposición que el cambiador está 

perfectamente aislado, y que el coeficiente total, las 

velocidades másicas y el calor especifico permanecen constantes. 

cuando el factor F es menor de 0.75 el uso del cambiador de calor 

no es recomendado y debe escogerse un arreglo alternativo. 

En cálculos de coeficientes de película, las propiedades 

fisicas del fluido se requieren a la temperatura de la pelicula; 

éstas cambian como el fluido pasa a través del cambiador y las 

temperaturas promedio del fluido deben ser obtenidas a partir de 

las siguientes ecuaciones: 

Para el flúido caliente: 

(119) 

Para el fluido frie: 

t,= t 1 +Fe (t2 - t 1 ) (120) 

Donde: 

Fe= Fracción calórica, valores que están disponibles en 

Kern (1950) (34). 

Esto es propuesto por la necesidad de calcular la temperatu

ra de la pared del tubo, especialmente donde la diferencia de teID 

peratura es grande o el calor sensible del material se involucra 

y ésto está dado por las ecuaciones siquientes: 
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Para el fluido caliente en los tubos: 

(l2l) 

Para el fluido caliente en la coraza: 

En flujo paralelo y cambiadores a contracorriente, (T2 - t 2 ) 

es llamado "aproximación" y donde t 2 >T2 , (t2 - '.r2 ) se llama 

ºtemperatura de cruce".. Esto debe ser evitado siempre que sea 

posible. 

Los coeficientes de pelicula tanto de los tubos como los de 

la coraza y por tanto la transferencia de calor dependen de la 

velocidad del fluido. Las altas velocidades producen altas caidas 

de presión en el intercambiador, y en términos practicas existe 

una velocidad máxima permisible. Las caídas de presión tanto de 

los tubos como de la coraza pueden ser calculadas a partir de las 

correlaciones dadas por Kern (1950) (34): coraza: 

P,= (f G~ D.(N+l) )/(5.22l<l01º D, S )1!) 

Donde: 

G
5 

Masa velocidad en la coraza (lb/ft2h). 

D,= Diámetro interior de la coraza (ft). 

0
0

= Diámetro equivalente de la coraza (ft). 

S= Densidad relativa del fluido. 

(12J) 
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TUbos: 

p= Y?"·>º ... 
N= Número de bafles en la coraza. 

f= Factor de fricción (ft2/in2 ). 

O.OlJ Re"º·' (ft2/in'l. 

l. 87 Reº· 2 (m' /cm'¡ • 

para Re>500 

En el lado de los tubos, la caída de presión consiste de dos 

componentes, las pérdidas por fricción en los tubos y las 

perdidas debidas a los cambios de dirección. Kern (1950) (34) re-

comienda las siguientes ecuaciones: 

AP,= (fG~Ln)/(5.22x1o'ºD,Sp1 )+(4nu2 62.4)/((25)(144g)) 

Donde: 

G,= Masa velocidad en los tubos (lb(ft2h). 

w/a, 

a
1
= N a'/n 

N= Número total de tubos. 

n= Número de pasos~ 

a'= Area de cruce de flujo por tubo~ 

D,= Diámetro del tubo. 

u= Velocidad del fluido. 

f= Factor de fricción. 

0.005 Re· 0· 33 para Re>lOOO 

(124) 
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La ecuación básica que es usada para un rápido diseño 

preliminar de equipo de transferencia de calor es la ecuación 

(103). El área de transferencia de calor A es el primer criterio 

de costo en equipo de transferencia de calor. Para propositos de 

costo preliminar el coef icicnte global d~ transferencia de calor 

no es calculado. Un valor tipico del tipo de equipo y servicio es 

selecionado de tab1 as de coeficientes de transferencia de calor 

representativos. Lü tabla 17 muestra algunos de estos valores. 

La tabla 18 presenta ecuaciones para la estimación de coefi

cientes de pelicula de transferencia de calor para condensación y 

ebullicion. 

Diseños preliminares de rehervidores son usualmente basados 

en el flujo calor máximo permisible. Para rehervidores de circu

lación 1 ibre, el flujo de calor de diseño usual es cerca de 

12,000 BTU/(h ft 2) con líquidos orgánicos, sobre 30,000 

ETü/ (h ft2) con soluciones acuosas. Micntr.::l!: que un intercambia

dor de tubos y coraza muy grande puede ser fabricado, el limite 

práctico, al menos para propósito de diseño preli~inar, es cerca 

de 5, ooo ft2 por unidad. si 11n a.rea mayor de transferencia de 

calor es requerida, debe de considerarse más de una unidad. 

La técnica comprendida en el sistema no es exactamente igual 

pero les principios fundamentales son los mismos, las diferencias 

principales son las siguientes: 
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Tabla 17. COEFICIENTES GLOBALES DE TRANSFERENCIA DE CALOR TIPICOS 

PARA APLICACIONES INDUSTRIALES u (kcal/hm2 ·c¡ 

'l'UBOS 

Butadieno 
Olef inas 
Etileno vaporizado 
Etileno liquido 
Vapor de propano 
Vapores de olefinas ligeras 
gue contienen co y co2 
Hidrocarburos ligeros 
el orados 
Etanol amina 
Solventes 
Solventes 
Aceite 
Vapor condensado 

CONDENSADORES 

Butadieno 
Olefinas C4 
Etileno 
Olefinas ligeras 
HCL 
Cloroetano 

REHERVIDO RES 

Hidrocarburos clorados 
Olefinas cloradas 
Dicloroetano 
Solventes pesados 
Mono y dietanolamina 
Agua y ácidos orgánicos 
Vapor 
Propileno 

CORAZA 

Vapor 
Vapor y condensado 
Agua fría 
Etileno vaporizado 
Propano liquido 

Vapor 

Vapor 
Vapor 
Propileno 
Solvente 
Agua fría 
Propileno 

Propileno (refrigerante) 
Propileno 
Propileno 
Propileno 
Propileno 
Propileno 

Vapor 
Vapor 
Vapor 
Vapor 
Vapor 
Vapor 
Nafta 
Etano y etileno 

u 

60 
65 - 90 

250 - 400 
50 - 100 
30 - 75 

50 - 100 

60 - 150 
75 - 125 

150 - 200 
170 - 200 
170 - 350 
300 - 400 

330 - 390 
240 - 330 
300 - 450 
250 - 300 
300 - 450 

75 - 125 

170 - 120 
500 - 700 
350 - 450 
350 - 550 
750 -1000 
300 - 500 

75 - 100 
600 - 700 
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Tabla 18. ECUACIONES y METODOS PARA ESTIMACION DE COEFICIENTES DE 
PELICULA DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA CONDENSACION Y 

EBULLICION. 

TIPO DE TRANSFERENCIA DE CALOR 

Condensación en pelicula de vapores: 

superficie exterior en tubos 

horizontales 

K 1 f
2 fg .Ac 1/4 

h= 0.725( 
NVDO fi, Lit, 

) 

Kf3 f 2gL 1/3 
0.95 ( 

wfi, 

Para vapor, h promedio a P= 1 atm. 

3100 

(NvD
0

) 114 ( t.t1 ) 113 

Tubos verticales 

h= 1.47 ( 
D

0
Kf3 f 2g 

4W .f/
1 

1/3 

Para vapor, h promedio a P= l atm. 

h= ~~-4~º~º~º~~~~ 
L

1
" (t. t 1 ) '" 

Liquidas en ebullición 

Superficie exterior tubos horizontales 

( 
Kvf1v</,-/vl9c) 1/4 

h= 0.62 
Do"1v t, 

LIMITACIONES 

Vapores puros s~ 

turados 

2W 
200 

Propiedades fisi
cas para el con
densador 

Vapores puros 
saturados 
4w/'fi' D

0 
,M

1 
2000 

Para líquidos sa
turados o superf i
cies sumergidas;
el coeficiente de 
película h es 

por conducd:fón 
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Tabla 18. ECUACIOJIES y METODOS PARA ESTIMACION DE COEFICIENTES DE 
PELICU!.A DE TRANSFERENCIA DE CALOR PARA CONDEllSACION Y 

EBULLICIO!l 
(CONTINUACIOll) 

Ebullición nucleada (bajo t 1 critica) 

El valor de ha depende de t , tipo de 
superficie de material invoÍucrada 

Nomenclatura: 

g 

L 

Calor latente de condensación (BTU/lb). 

Constante gravitacional (ft/h2 ). 

Número de filas de tubos en hileras verticales. 

Diámetro externo del tubo (ft). 

Diferencia de temperatura a través de la 
película (ºF). 

Longitud de superficie de transferencia de calor 
(ft). 

Razón peso del condensador por tubo del punto 
menor en superficie de condensación (lb/h tubo). 
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1. La ecuación (lll) la considera de la siguiente manera: 

(h
0 

D/K)=0.22(0 Ge//I ¡º· 6 (Cp/1/_,A ¡º· 33 (/l//l,)º· 14 (125) 

Donde: 

G
0
= Velocidad másica ponderada entre la G, y la ve

locidad másica de cruze. 

2. Para la caida de presión por el lado de los tubos consid~ 

ra la ecuación siguiente: 

.1P,= (2 f L (G,') 2 )/(9 n, /) 

Para flujo laminar, Re < 2100 

f= 16/((D; G1 )//f) 

o bien la ecuación siguiente: 

t.P;= (6.55/107 ) (W ,."1' L)/((01')
4 s.g.) 

Para flujo turbulento 2100< Re < 5000 

f= 0.0014 + 0.125/((D¡ G1 )¡;AJº· 32 

Para Re > 5000 

f= 0.048/((D¡ G
1

)¿.<i )o.2 

o bien la ecuación siguiente: 

(126) 

(127) 

(12B) 

(129) 

(130) 

D.P,'= (8.57/109 ) (W"ª L/{D') .. 8 ) (_/lº· 2/s.g.) (131) 

Donde: 

01= Diámetro interno (ft). 

D~= Diámetro interno (in). 
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f= Factor de fricción. 

g= Aceleración de la gravedad (ft/h2). 

Gt= Velocidad másica dentro de los tubos 

(lb/h(sq ft)). 

G;= Velocidad másica dentro de los tubos 

(lb/seg(sq ft). 

L= Longitud (ft). 

s.g.= Peso especifico. 

W= Relación de flujo (lb/h tubo). 

P,= Caida de presión (lb/sq ft). 

P;= Caída de presión (lb/sq in). 

/1 = Viscosidad a la temperatura promedio 

(lb/h ft) . 

/0'= Viscosidad a la temperatura promedio 

(centipoises). 

/= Densidad lb/ft3 • 

3. Para los rehervidores considera la ecuación: 

(Q/Al •• ,= 143 /v 
Donde: 

~v= Densidad del vapor (lb/ft3
). 

/t = Densidad del liquido (lb/ft3
). 

~Hv= Calor latente de vaporización (BTU/lb). 

(132) 

ge= Factor de conversión 4.17 x 108 (lb ft/lb h2 ). 
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REACTORES. 

l. Reactores Batch d<> tanqu<> agitado. 

En este tipo de reactores la reacción se lleva acabo en un 

recipiente con agitador y alimentación. El material puede ser 

calentado o enfriado por medio de cualquier tipo de instrumento, 

un serpentín o una chaqueta externa. Las reactantes son general-

mente adicionados al tanque vacío y los productos son retirados 

al término de la rcilcción. Aunque la temperatura y composición en 

consecuencia varian con el tiempo, puede ser asumido que en un 

sistema bien agitado la composición y la temperatura seran 

uniformes a lo largo del tanque a un instante particular. También 

puede ser asumido que la reacción tiene lugar a volumen 

constante, si el cambio de densidad es despresiable. 

La ecuación para este tipo de reactor es: 

Sx, 
t= e~ o (vo/v) (dx,/r) (133) 

Donde: 

t= Tiempo desde el inicio de la reacción hasta alcanzar 

x,. 
e~= Concentración molar inicial del reactante A. 

Y.A= Nümero de moles de A reaccionados a un tiempo t como 

una fracción de los moles de A presentes 

inicialmente. 

v = Volumen inicial de la mezcla de reacción. o 
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v= Volull'len de la mezcla de reacción al tier.:po t. 

r= Velocidad de reacción expresada corno moles de H 

convertidos por unidad de tiempo. 

Para un sistema de vcl~rnen constante ésta se transforma en: 

ctc,;r (134) 

Si, por ejemp!o, la determinación e:xperimental de la 

velocidad de reacción es r= k(C,.,) 1 
• ~, entonces el tiempo para el 

reactante A para .;:;er reducido a una concentración CA está dada 

por: 

t= {l/O.?kj (l/C~· 7 - l/C~ 0 7 ) (135) 

2. Reactores de tanque agitado continuos. 

Este tipo de reactor tarr~ién consiste en un tanque agitado y 

de aqui la composición es nuevamente uniforme a lo largo de la 

mezcla de reacción. Adicionalmente, sin embargo, la composición 

es uniforme con el tiempo una vez que han sido estabilizadas las 

condiciones de estado permanente, y el flujo de reactantes 

continuamente retirados. 

Para las condiciones de estado estable, la ecuación de 

diseño básica es: 

(136) 
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v
1
= Volumen de la mezcla de reacción. 

a'= Velocidad de alimentación del reactante A. 

>.:A 
0

, x ... ¡ = Número de mol es de A convertidos en las 

corrientes de salida y entrada respecti

vamente como una fracción de a'. 

Aunque prevalezca el mezclado, esta ecuación puede ser 

escrita como: 

(J.37) 

en términos de la correspondiente concentración molar del reactan 

te A. En esta ecuación, v. es el volumen del líquido de alimen. 

ción por mol de A. El 'J'cirmino (Vt/a'v.,.) es el tiempo de residen

cia del reactor y para la velocidad de reacción citada en el caso 

anterior, ésta se transforma en: 

(138) 

La~ ccuociones de este tipo son extremadamente usadas en la 

determinación de valores del coeficiente de reacción (k) a escala 

piloto de operación. 

3. Reactores tubulares de flujo tapón. 

Los reactores tubulares se diseñan frecuentremente para 

operación en estado estable sobre la base de flujo tapón ideal, 
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así que la ecuación queda: 

s: (139) 

Para simplificar esta expresión, designamos el área de sec-

ción transversal constante del flujo del reactor como A¡¡, y el 

volumen total del reactor en el punto z como VR:=z~, y la 

constante de velocidad de alimentación del material i como F1 • 

Entonces multiplicando ambos lados de la ecuación (139) por A¡¡ y 

notando que A.u,c1 es igual a los moles del material i fluyendo a 

la longitud z en el reactor por unidad de tiempo el cual es 

tambien F 1 - F¡X¡z donde x 1z representa la conversión fraccional 

del material i en la al imantación de entrada a cualquier 

distancia z a lo largo de la longitud del reactor. Debido a que 

(F1 - F1x 1 , )= -F1d><1z, el resultado de la presente definición y 

operación puede ser escrita como: 

ó bien 

S
x,, 

V,/F¡= O (140) 

Como una expresión alterna para reactores de flujo tapón, el 

caso más general puede ser considerado en el cual el reactante i 

entra al reactor ya en parte convertido con una conversión 

inicial, designada como xfo' tomando el luga?- de la conversión 
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cero asumida inicialmente en la ecuación ( 140) . La ecuación de 

diseño resultante equivalente a la ecuación (140) es: 

(141) 

Las ecuaciones (140) y (141) estan en una forma frecuentemen 

te usada para reactores de flujo tapón tubulares ideales, cuando 

la velocidad de reacción se basa sobre el volúmen del reactor. 

Cuando la reacción es heterogcnea, tal como una ocurriendo 

sobre la superficie de un catalizador, es práctica común basar la 

velocidad de reacción sobre la masa del catalizador, en vez de 

sobre el volumen del reactor y sustituye ric a ri. La ecuación de 

diseño resultante equivalente a la ecuación (140) es: 

(142) 

Donde: 

Wc= Masa del catalizador en el reactor. 

r;c= Velocidad de la reacción como moles del material i 

convertidos por unidad de tiempo por unidad de masa 

de catalizador. 

En el tratamiento de di~eño para reactor2s de flujo tapón, 

el concepto de velocidad espacial se define como la relación de 

la velocidad de alimentación volumétrica a el volumen del 

reactor: 
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(143) 

Donde: 

Vr= Volumen de la alimentación por mol de material i en 

la alimentación. 

Cf r= Concentración del material i en la alimentación 

como moles de i por unidad de volumen. 

Estos reactores pueden ser calculados tambien haciendo 

semejanza a los intercambiadorcs de tubos y coraza. El volumen de 

reacción es obtenido como una función del tiempo de resistencia o 

de la cinética para un nivel de conversión deseada, se supone un 

factor de seguridad del 20-30%. La longitud y diámetro de tales 

tubos esta basado en los tres siguientes factores: 

1.- Un ntimero de Reynolds compatible con las condicio

nes de reacción en la región turbulenta. 

Donde: 

d= Diámetro de tubo, m. 

U= Velocidad lineal del fluido, m/s. 

,IA= Viscosidad, poisseuilles (1 poisseuille 

/=Densidad del fluido, Kg/m. 

(144) 

10 p). 

Puesto que la velocidad lineal está relacionada con 
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el flujo Q (Kg/h} por la expresión: 

U= (Q/3600) (4/1rd2 ) = Q/ (9001{d2 ) (145) 

el numero de Reynolds puede ser expresado: 

Re= Q/(900'/Td,r-1) (146) 

2.- El diámetro supuesto, el cual normalmente debe ser 

de tubos normales de intercambiadores de calor. 

J.- La superificie de transferencia de calor requerida 

por la reacción. 

Es posible tratar al reactor como un intercambiador de calor 

Y seleccionar un intercambiador estandar con la superficie 

requerida o calcular los tubos y la coraza y entonces el peso del 

reactor completo. En el Ultimo caso, los siguientes estandares de 

intercambiadores deben ser usados para el diseño del reactor: 

- El pitch debe ser triangular o cuadrado. 

- La longitud del tubo debe ser B, 12, 16 ó 20 ft. 

- El diámetro de la coraza se adaptara conf onne a los 

diámetros estandares de corazas de intercambiadores. 

- El peso de los tubos debe ser estandar. 

- El numero de bafles debe ser de 4 a 5. 

Cuando los tubos están llenos de catalizador, el volumen de 

catalizador y longitud de los tubas depende del espacio velocidad 

y caida de presión permisible. La caida de presión es relacionada 
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a la superficie de transferencia de calor, para cualquier espacio 

velocidad y su correspondiente volumen. 

Más superficie que el más largo de los tubos en proporción 

al diámetro cuadrado. 

Más caida de presión en proporción directa al diámetro a la 

quinta potencia .. 

Consecuentemente, este tipo de reactor es calculado por pru~ 

ba y error en el cual se siguen los siguientes puntos: 

1 .. - Un diámetro de tubo es supuesto. 

2.- La longitud del tubo es calculada para la caida de 

presión permisible. 

3.- El número de tubos requeridos para un espacio velo

cidad dado es checado por la superficie de transfe

rencia de calor marcada. 

En el sistema se encuentran las ecuaciones propuestas por 

Levenspiel (1962) (41) para el diseño de reactores. 

Para el caso de reactores de tanque agitado continuo las 

ecuaciones son las siguientes: 

Para el volumen del reactor; 

V x, 
(147) 



175. 

Para el espacio de tiempo: 

ST (148) 

Para el caso de una reacción irreversible de primer 

orden en operación isotérmica del tipo A----+ Productos, 

la ecuación de velocidad es: 

-r,= k c, 0 ((1 - x,J/(1 + "--• x,)l (149) 

La ecuación de diseño está definida por: 

ST= (l/k)((X,(1 +E:, x,JJ/(l - x,)J (150) 

Para el caso de una reacción irreversible de segundo 

orden en operación isotérmica del tipo A------.. Productos, 

la e~uacion de velocidad es: 

-r,= k c!o ((1-X,l (M-X,J )/(l+ E, x,¡ 2 (151) 

La ecuación de diseño es: 

Pura reactores tubulares despreciando la difusión las ecua

ciones son las siguientes: 

Para el volumen del reactor: 
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(153) 

Para el espacio de tiempo: 

(154) 

Para el caso de una reacción irreversible de primer 

orden en operación isotérmica del tipo A----+ Productos, 

la ecuación de velocidad es igual a la ecuación (149) , 

la ecuación de diseño es: 

ST= (l/k) (l+ E.A)ln(l/(l-X,) )- €.A XA (155) 

Para una reacción irreversible de segundo orden en ope-

ración isotennica del tipo A+B--.. Productos y c. 0 = 

C80 , la ecuación de velocidad es: 

-r.= k c~ 0 ((1 - x.)/(l - E., X,ll' (156) 

Para la ecuación de diseño: 

ST= (l/(k c. 0 ))2 i;:.(l+ .s.¡1n(1-x.i- e:.; x. 

+¡ .:..-rii'cx.1¡1-x.J> (l.57J 

Para el mismo caso sólo que con CAD i C80 , la ecuación 

de velocidad es igual a la ecuación (151.), la ecuación 

de diseño es: 



ST= (1/ (k CAO (M-1)) (ln ( (M-x, )/ (M(l-X,))) 

-2 EAln((l/(1-XA)) ((M-X,)/MJ"ll 

Para todos los casos las variables se definen como: 

E = A 

M= C80 /C, 0 

X,= Moles de A/ Moles iniciales de A 

V= Volumen del reactor. 

177. 

(158) 

(159) 

(160) 

FA 0= Moles de A que entran 

tiempo. 

al reactor por unidad de 

CAD= Concentración de A entrando al reactor. 

ceo= Concentración de B entrando al reactor. 

r= A Velocidad de reacción. 

ST= Espacio de tiempo. 

V
0
= Velocidad volumétrica de alimentación. 

k= Constante de velocidad de reacción. 

Para la caida de presión en reactores tubulares el sistema 

cuenta con la ecuación de Walas (1959) (55): 

dP/dL,= -f (fu2)/(2g D) (161) 

Donde: 

f= Factor de fricción que para un Reynolds entre 

sooo y 20000 esta dado por: 
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f= O. 046 Re"º· 2 (162) 

Todos los calcules son hechos con la densidad promedio </5l 
y resolviendo para 'u' como una función de la velocidad de flu-

jo y del diámetro, se sustituye la ecuación (162) en la (161) y 

se integra obteniendose: 

P= -o.o:isG y-iº·' w'- 8 I;.l/( f g o'·ª¡ 

Donde: 

A= Viscosidad. 

W= Velocidad de flujo. 

t.,,= Longitud del reactor. 

f = Densidad promedio. 

g= Aceleración de la gravedad. 

D= Diámetro del tubo. 

(163) 
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BOMBAS Y COMPRESORES. 

l. Bombas. 

La gran variedad de liquides manejados por la industria 

quimica, junto con las propiedades físicas, ha dado origen a un 

gran número de tipos diferentes de bombas para satisfacer los pr~ 

blemas involucrados. Estos problemas pueden ser temperaturas, 

viscosidades, presiones, contaminación por sólidos, etc. como un 

primer paso en el procedimiento de selección los factores 

siguientes pueden ser listados para consideración: 

1.- La cantidad de liquido manejado. 

2.- La cabeza contra la cual el liquido se está 

bombeando. 

J.- La naturaleza del mismo liquido determinara el mat~ 

rial de construcción desde el punto de vista de 

corrosión. 

4.- El modo de operación puede tener un efecto sobre el 

tipo de bomba. 

Para seleccionar una bomba en base a la capacidad y a la 

cabeza se puede consultar la tabla 19. 

El método de determinación de la cabeza total es ampliamente 

discutido por varios autores. 

La tabla 20 se da como una guia para el uso de bombas centr1 
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Tabla 19. GUIA PARA LA. SELECCION DE BOMBAS EN BASE A LA. CAPACIDAD 
Y A LA. CABEZA 

Tipo de bomba 

Centrífuga 

Centrifuga vertical 

Reciprocante 

Diafragma 

Rotatoria 

Tornillo 

Paletas deslizantes 

Periférica 

capacidad normal 
(gal/ain} 

l - JODO 

5 - 3000 

2 - 2000 

0.25 - 200 

0.25 - 2000 

0.5 280 

1 - 250 

l - 40 

Cabeza máxima normal 
(ft de agua) 

300 
(JODO si es 
multietapa) 

300 

700 

230 

700 

1100 

230 

350 
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Tabla 20. GUIA PARA EL uso DE BOMBAS CENTRIFUGAS CON LIQUIDOS 
VISCOSOS 

Viscosidad maxima 
(poise) 

0.3 

0.5 

O.B 

1.0 

2.0 

3.0 

4.0 

5.0 

6.0 

B.O 

9.0 

20.0 

Diámetro de salida 
mínimo (in) 

0.75 

1.0 

l. 5 

2.0 

3.0 

5.0 

6.0 

B.O 

10.0 

12.0 

14.0 

16.0 
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fugas con liquidas viscosos. 

La determinación de la potencia a partir de la presión 

diferencial total se obtiene de la siguiente ecuación: 

Donde: 

PH= Potencia hidráulica, cv. 

Q,= Flujo de diseño, m3/h. 

o,= Qn K 

Qn= Flujo normal, m3/h. 

K=Factor de seguridad: 

1.25 bombas de alimentación 

1.20 bombas para reflujo. 

1.10 otras bombas. 

AP= Presión diferencial total. 

l:>P= Pz - P1 + t.H + b P 

Donde: 

P2= Presión en la corriente receptora, bar. 

(164) 

(165) 

P
1
= Presión en el recipiente de alimentación, bar. 

bH= Diferencia de niveles, bar. 

bP= Pérdidas por fricción, bar (permitir 0.3 para 

un intercambiador, 1 bar para una válvula y 

despreciar pérdidas para tuberías) • 
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Determinación de la eficiencia de la bomba. 

Cuando la viscosidad es menor que 20 cst, la eficiencia de 

la bomba centrifuga es obtenida de la figura 23. 

Cuando la viscosidad es mayor de 20 cst, la potencia al fre

no es determina con la expresión: 

(166) 

Donde: 

Ce= Eficiencia base, fracción. 

Cq= Factor de corrección de eficiencia por flujo, 

fracción. 

ch~ Factor de corrección de eficiencia por cabeza, 

fracción. 

La eficiencia de una bomba reciprocante depende de la ef i

ciencia volumétrica, eficiencia hidráulica y la eficiencia mccáni 

nica. La ef icicncia volumótrica que relaciona la efectividad del 

desplazamiento del pistón de la bomba sera de 95% para bombas 

nuevas y 50% para bombas viejas. La eficiencia hidráulica que 

relaciona las pérdidas de presión dentro de la bomba, puede ser 

supuesta del 100% para estimaciones de proceso. La eficiencia 

mecánica, que relaciona las perdidas mecanicas, puede ser tomada 

como 80-90%. 
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Figura 23. Eficiencia de bombas centrifugas (viscosidad menor 
de 20 cSt). 

Diferencial de cabeza 

o - 90 m 

~~ ~ ~~ 90 - 140 m 

------------ 140 - 185 m 

~~----~~ 185 m 
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La eficiencia de las bombas rotatorias puede ser obtenida de 

la figura 24 con corrección por viscosidad de la tabla 21. 

2 .. Compresores. 

Con el objeto de hacer una selección preliminar del tipo de 

compresor para un servicio dado, la tabla 22 puede ser consulta

da, donde se dan el volumen máximo normal y características de 

presión de cada uno de los diez compresores clasificados. 

Considerando las propiedades del gas. 

Se calculan las propiedades físicas promedio de la mezcla 

gaseosa a la entrada del compresor. 

Los valores de Te, Pe y MCp pueden ser obtenidos de tablas. 

La razón de calores especificas, Cp/Cv= Y:, es calculada corno: 

j' = MCp prom./(MCp prom. - 1.99) (167) 

Cálculo de número de etapas y razón de compresión promedio. 

Corno una regla, la razón de compresión de presión de 

descarga-succión no debe ser mayor de 5. Consecuentemente, el 

número de etapas puede ser calculada como: 

(168) 
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Figura 24. Eficiencia de bombas rotatorias. 



Tabla 21. FACTOR DE CORRECCION POR VISCOSIDAD PARA BOMBAS 
ROTATORIAS 

Viscosidad, SSU 

10,000 - 30,000 0.95 

30,000 - 50,000 0.85 

50,000 (11,000 cSt) 0.35 

187. 
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Tabla 22. GUIA PARA LA SELECCION PRELIMINAR DEL TIPO DE 

COMPRESOR 

fipo de compresor Ve t oc i dad Yolúr.ien Presión 

máxima málf.imo 111áxtr.1a 
nor11nrt normal normal 

<rpm) (ft
3 Jmin) 1 c:t l In. n ci \in. 

[psig} (p6i9) 

Dcsplaza•i en to 
positivo 

l. Rec iproc:ante 300 50000 so 75000 

2. P<:tletas deioliuintes 300 2000 so 120 

l, Atli tlo l fquido zoo 1500 'º 25 

4. •• lóbulos zso 2500 25 

5. O• engranes 10000 7500 50 zso 

OinA•icos 

6. A.bardco centrífugo 1000 , ººººº 1.5 

7. turbo soplador 3000 soco 25 

s. turbo compresor 10000 80000 so 1500 

9. ~bnnico de flujo 

Alti ol 1000 100000 o.s 

10. Soplador de f tu jo 

axlnl 3000 
1 ººººº 50 
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Donde: 

s= Número de etapas, redondeando al número entero 

próximo superior .. 

p = 1 Presión de succión, bar. 

Pz= Presión de descarga, bar. 

Cuando hay varias etapa de compresión, el gas debe ser en-

friudo c1 ntre etapas. Estos interenfriadores provocan una caída de 

presión que es supuesta de 0.35 bars, por consiguiente la razón 

de compresión global es: 

P2 + (s - 1) o. 35 
R= ~~~~~~~~~~~- (169) 

Donde: 

R= Razón de compresión global. 

La razón de compresión promedio, f, está dado por: 

f = R"' (170) 

Cálculo del volumen de succión por etapa. 

La fórmula básica es: 

V= 0.08315 DZT/P (171) 
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Donde: 

V= Volumen de entrada, m3/h. 

D= Flujo, moles/h. 

T= Temperatura de entrada, ºK. 

P= Presión de entrada, bar. 

Z= Factor de compresibilidad. 

Todos los términos corresponden a las condiciones de entrnda 

para cualquier etapa de compresión, despues que el gas ha sido 

enfriado en el interenfriador o a la entrada de la primera etapa. 

El factor de compresibilidad es obtenido de gráficas como 

una función de la temperatura reducida y la presión reducida. 

Cálculo de los requerimientos de potencia adiabática. 

La ecuación básica es: 

PTA= 

Donde: 

P1V1 

26.5 

y 
'j' - 1 

- 1 (172) 

PTA= Potencia adiabática teórica por etapa, cv. 

P,= Presión de succión por etapa, bar. 

v,= Volumen de succión por ctapu, m3/h. 

't= Razón de calores especificas para el gas, 

Cp/CV. 

f ~Razón de compresión promedio. 
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La potencia adiabatica puede también ser calculada de los 

diagramas de Mollier, si tales diagramas son disponibles. 

Teóricamente, el cálculo para potencia debe ser aplicado a 

cada etapa de compresión y la potencia por etapa adicionada al 

consumo total de potencia. Prácticamente, resultados suficiente

mente precisos pueden ser obtenidos multiplicando la potencia 

calculada para la primera etapa por el número de etapas. 

Selección del tipo de compresor. 

Con el volumen de succión establecido anteriormente y la pr~ 

sión da descarga, la figura 25 puede ser usada para obtener el 

tipo de compresor adecuado para el servicio. 

Determinación de la eficiencia y DUP. 

El BHP de un compresor centrifugo es igual a la PTA dividido 

entre la eficiencia isoentrópica E1 ; más pérdidas p: 

Potencia real= PTA/E, + p (173) 

La eficiencia isoentrópica E1 es determinada con ayuda de 

las figuras 26 y 27. Las pérdidas pueden calcularse como sigue: 
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Presión de descarga (bars) 

;;.h1clprocanlt 

C1ntrifu90 

... optod'orH r: 
- - Vifttlladorll -" ·- = .. ,,. . . 

Volumen de succión (m3/h) 

Figura 25. Diagrama para la seleccion de compresores. 
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1.00 

X' 

X-= Eficiencia politr6plcn. 

Y "' Volumen de succión (m
3
/h). 

X•= Foctor de corrección. 
Y'~ P.nz6~ d~ compresión 

Figura 26. Carta para eficiencia politrópica (a) eficiencia 
politrópica (b) factor de corrección por eficiencia. 
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Razón de eficiencias 
isoentrópica-politrópica 

1.00 

o. 9 5 

0.90 

o .85 

60 70 90 90 100 

Eficiencia politrópica Ep 

Figura 27. Eficiencia isoentrópica a partir de eficiencia 

poli trópica. 



Pérdidas p, cv 

5-20 

30 

50 

60 

Volumen de succión m3 /h 

menos de 30,000 

30,000 a 50,000 

50,000 a 100,000 

más de 100,000 
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La acción del compresor reciprocante se aproxima a la compr~ 

sión aLliabática. Sin embargo, los compresores reciprocantes re

quieren que la potencia adiabática sea corregida por los claros 

de pistón y pérdidas en válvulas de entrada y salida, las cuales 

estan consideradas en la eficiencia mecanica. Esta eficiencia es 

determinada de la razón de compresión promedio por medio de la 

figura 28, de esto: 

Potencia real= PTA/E (174) 

Donde: 

E= Eficiencia mecánica para el compresor reciprocan 

te. 

Cálculo de la temperatura de descarga. 

Las temperaturas de descarga por etapa son requeridas para 

el dimensiona~icnto de los enfriadores. La temperatura de descar

ga isoentrópica, 12, es calculada de la temperatura de entrada 

por etapa, T1 por: 
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Eficiencia de compresion 
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3.0 •.O 5.0 
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Figura 28. Eficiencia de compresores. 
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't - 1 

T2= T1 (P2/P1 ) 'if' (175) 

La elevación real de la temperatura incluirá tambien los 

efectos de la eficiencia isoentrópica, asi que: 

(176) 

Donde: 

T
0
= Elevación real de la temperatura. 

La elevación real de la temperatura puede ser usada para 

calcular la temperatura real de descarga por etapa: 

(177) 

La temperatura de descarga real por etapa de un compresor 

reciprocante puede ser supuesta igual que la temperatura de des

carga isoentrópica. 

Como se mencionó en la introducción el sistema, que se expli 

ca en el siguiente capitulo, no diseña bombas y compresores sólo 

determina el costo de compra y de operación. 



CAPITULO V 

DESCRIPCION DEL SISTEMA PARA EL DISEÑO DE EQUIPO 

Y EVALUACION DE LA INVERSION FIJA DE CAPITAL 



El programa implantado para el diseño de equipo y evalua

ción de la inversión fija de capital comprende varias rutinas, e~ 

ya estruc~ura se puede observar en la figura 29. Esta figura nos 

muestra la forma en que interactuan las rutinas del programa, sin 

embargo, dichas rutinas tienen sólo la finalidad de leer Jos da

tos proporcionados por el usuario, los cuales indican el tipo de 

e guipo q'...ie se pretende diseñar y 1 os datos del balance de masa y 

energía, así cono los da~os específicos de los componentes a ser 

manejados por el equip~. 

En la tabla 23 se puede observar una breve descripción del 

programa de ejecución. 

A continuación se describen las rutinas de diseño utilizadas 

por el programa, asi como la relativa a la evaluación económica. 

RUTUNAS DE DESTILACION 

El paquete de destilación de eGte programa puede ser usado 

en dos formas: l} especificando el número de platos teóricos, y 

2) no especificando el número de platos teóricos. 

Si el número de pluto~ teóricos es especificado, se calcula 

lo siguiente: 

a) lllimero real de platos al usar la eficiencia de plato su

ministrada por el usuario. 
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Figura 29. 

Rutinas de diseño 
DISTN, ABSRS, HXERS, 
CAER, FHTRS, TANKS, 
PUMPS 

Estructura del sistema. 



Programa 

Principal 

cero 

SREAD 

X RE AD 

COMPID 

CLSUBI 

EQUIPA 

20J. 

Tabla 2J. DESCRIPCION DEL PROGRAMA DE EJECUCION 

Llamado por 

Principal 

Principal 

Principal 

Principal 

Principal 

CLSUBI 

Función 

Programa principal 
del sistema 

Poner ceros a los 
datos de matrices. 

Leer en los datos 
las siguientes ma
trices: Matriz de 
proceso, propieda
des intensivas y 
e>.::tensivas de co
rrientes. También 
levantar el vector 
de llamada 

Leer la matriz ban 
dera y los calareS 
estandar de forma
ción de los compo
nentes usados. 

Leer los datos ter 
modinámicos bási= 
ces para las corr~ 
laciones en KHZ'11

• 

Examinar el vector 
de llamada y lla
mar a la rutina de 
diseño apropiada. 

Transferir la co
rriente de informa 
ción de las matri= 
ces SEXTSV y SINT 
sv a las corrien
tes de entrada y 
salida de las dife 
rentes piezas de 
equipo. 
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b) Diame~ro de la columna, espaciamiento de platos, cosLo 

de la columna, y depreciación para una columna de capu

chas de burbujeo o para una columna de platos perforados 

como haya sido especificado- Si el número de platos 

teóricos no es especificado, el programa lo calcula pe~ 

el método corc.o que usa las correlaciones de Fens}:~ 

(1932) (21), Underwood(l948) (53) y Gilliand(l940) (23). 

Los cálculos de destilación son hechos al usar las siguien

tes rutinas. 

l. Rutina DEST 

Esta calcula lo siguiente: 

a) Relación de reflujo mínimo 

b) Número mínimo de etapas de equilibrio 

c) Número real de etapas de equilibrio 

2. Rutina TRYCST 

Esta calcula el diámetro de la columna de gas-liquido y 

el espacio entre platos. 

El diámetro de la columna es calculado por la correla

ción de souder y Brown(l934) (50) para velocidad de vapor 

limitada. 

3. Rutina CLKCST 

Esta calcula el espesor de la coraza de la columna, peso 
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y costo de la misma basado en acero al carbón y en la 

correlación presentada por Rudd y Watson(l968) (48). También 

calcula el costo de los platos y boquillas para columnas de 

capuchas de burbujeo y platos perforados y el costo to~al de 

compra del conjunto de piezas. 

La correlación de Rudd y Watson (1968) (48) esta defini

da, en términos generales por la siguiente ecuación: 

I= 1 6 (Q/Q,l" 

Donde: 

1 5 = Costo de referencia del equipo. 

Q6 = Capacidad de referencia del equipo. 

I= Costo del equipo, $ U.S.DLLS. 

Q= Capacidad del equipo. 

M= E>..-ponentc. 

(178' 

Para el caso de columnas de destilación Q y Q
5 

es el peso 

del cuerpo del equipo, lb. 

RUTINAS DE INTERCAMBIO DE CALOR 

La sección de cambiadores de calor de este programa contiene 

rutinas para el diseño de las siguientes piezas de equipo: 1) 

Cambiadores de calor de tubos y coraza de una sola fase, 2) Con

densadores totales de tubos y coraza (verticales y horizontales), 

3) Rehervidores, y 4) Calentadores a fuego directo. 

Los cambiadores de calor de una sola fase son diseñados por el 

método de Donohue(1955)(16,J.7) el cual es generalmente aplicable. 
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Para condensadores totales el coeficiente de película de co~ 

densación es calculado por la correlación para la condensación de 

vapores saturados simples. Para condensación de mezclas la misma 

ecuación es usada con propiedades fisicas promedio. 

Para condensadores horizontales la condensación es supuesta 

a ocurrir en la coraza y el número de pasos en la misma es limi

tado a uno. Para condensadores verticales la condensación es asu

mida a ocurrir en los tubos y por lo tanto el número de pasos por 

los tubos es limitado a uno. 

El criterio usado para el diseño de rehervidores es el de 

carga máxima de calor. un porcentaje de ésta, especificado por el 

usuario, es usada para calcular el área de transferencia de calor. 

En los casos anteriores el costo de compra de el cambiador 

es calculado como una función del área y el material de 

construcción. Para calentadores a fuego directo, el costo es cal 

culada como una función de la carga de calor. Los costos de oper~ 

ción, los cuales incluyen costos de bombeo y agua de enfriamiento 

o combustible, son calculados en todos los casos. 

Los cálculos de cambindores de calor son hechos al usuar las 

siguientes rutinas. 

l. Rutina EXCH 

Esta calcula lo siguiente para un cambiador sin cambio 

de fase: 
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Los coeficienes de película por el lado de los tubos 

y por el lado de la coraza al llamar a la rutinas 

TUBFLM y SHFLM, respectivamente. 

Coeficiente total de transferencia de calor. 

Area de transferencia de calor (basada en el diáme

tro exterior de los tubos). 

Temperatura de la pared del tubo. 

Caída de presión por el lado de los tubos y por el 

lado de la coraza al llamar a las rutinas TUBPRD y 

SHLPSD, respectivamente~ 

2. Rutina TUBFil'I 

Esta calcula el coeficiente de pelicula dentro de los t~ 

bes usando la correlación presentada por Sieder y Tate 

(1936) (49). 

3. Rutina SllLFil'I 

Esta calcula el coeficiente de pelicula por el lado de 

la coraza (basado en la correlación general para el caso). 

4. Rutina TUBPRD 

Esta calcula la caida de presión por el lado de los tu

bos con la ecuación presentada por Donohue(1955) (17). 
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5. Rutina S!IL!'SD 

Esta calcula la caída de prcsion por el lado de la cora

za con la correlación dada por Donohue(l955) (17). 

6. Rutina VCOND (Condensador ven:ical). 

Esta calcula lo siguiente para un condensador total ve~

tical con condensación en los tubos: 

Coeficiente de pclicula por el lado de la coraza al 

llamar a la rutina SHFLM. 

Coeficiente de pelicula de condensación. 

Area de transferencia de calor. 

Caida de presión por el lado de la coraza al llamar 

a la rutina Sl!LPSD. 

Costo y depreciación en el primer año al llamar a la 

rutina HCOST. 

Costo de operación al llamar a la rutina CONDOP. 

7. Rutina HCOND (Condensador horizontal). 

Esta diseña un condensador total horizontal con condens~ 

ción por fuera de los tubos. El coeficiente de película por 

el lado de los tubos y la caida de presión son calculados al 

llamar a las rutinas TUBFLM y TUBPRD, respectivamente. El 

medio de enfriamiento es asumido a ser agua a temperaturas 

de entrada y salida de 90 y lOSºF, respectivamente. 
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El coeficiente de pelicula de condensación está basado 

score la correlacion presentada por Kern(1950) (34). 

S. Rutina VSCST'l 

Esta calcula la viscosidad de una mezcla liquida, dados 

dos valores de la viscosidad de cada componente a dos 

diferentes temperaturas abajo del punto de ebullición 

normal. 

9. Rutina MAD4 

Esta calcula el área de un rehervidor basada en la corr~ 

lación para carga de color maxüno presentada por Kreith 

(1968) (36). 

El medio de calentamiento es asumido a ser vapor. Adici2 

nalmente el programa calcula el costo por año de vapor, el 

costo del re.hervidor es calculado por la ecuación de Rudd y 

Watson (1961) (48). 

10. Rutina FURN 

Esta calcula el costo de una calentador a fuego directo, 

y el costo anual de combustible con la correlación 

presentada por Hengstebeck y Banchero{l969) (JO). 

La correlación de costo del equipo es la siguiente: 

ln C= 18.47 + ln Q(-1.614 + 0.0682ln Q) (179) 
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Donde: 

C; Costo del equipo, $ U.S.DLLS. 

Q; carga de calor, BTU/h. 

11. Rutina TRIPT 

Esta calcula el numero de tubos, su arreglo .y diámetro 

de la coraza para un Pitch triangular de 15/16 pulgadas con 

tubos de intercambio de 3/4 de pulgada, como una función del 

área y la longitud del tubo. 

12. Rutina HCOST 

Esta calcula el costo fijo de un cambiador de calor, co

mo una función del área de transferencia usando la curva 

ajustada de los datos presentados por Mills(1964) (43). 

Son proporcionados en los datos de costo corazas de acg 

ro al carbón con tubos da monel, cobre, acero inoxidable y 

acero al carbón. 

La correlación de costo es de la siguiente forma: 

ln C= K, + ln A(l<i K¡ln A) 

Donde: 

C= Costo del equipo, $ U.S.DLLS. 

A~ Area de transferencia, ft2 • 

(180) 

K1 ,i;,K¡= constantes para el tipo de material de la 

coraza y los tubos (tabla 24). 
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Tabla 24. CONSTANTES RECOMENDADAS PARA EL COSTO DE CAMBIADORES DE 

CALOR POR EL AJUSTE DE I.DS DATOS DE H.E. MILLS. 

K, K, K, 

Tubos de Monel 6.2457 0.1538 0.043 

Tubos de acero 
inoxidable 5.6591 0.3152 0.0287 

Tubos de cobre 5.3586 0.1921 0.035 

Tubos de acero 
al carbón 5.7097 -0.0111 0.0527 

En todos los casos la coraza es de acero al carbón. 
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Esta calcula el costo del agua de enfriamiento. Tambien 

la potencia requerida para vencer la caida de presión asu

miendo la eficiencia de la bomba en 50%. 

RDTI!llAS DE ABSORCION 

Esta parte del programa contiene rutinas para el diseño y 

estimación de costo de los siguientes casos: 1) absorbedor bina

rio (columnas empacadas y de platos}, 2) Desorbedores binarios 

{columna empacada), y 3) Absorbedores multicomponentes (columna 

de platos). Para absorbedores de platos, binarios y multicomponen 

tes, la ecuación de Kremser-Brown-souders es usada para el calcu

culo del número teórico de platos- Este método asullle lineas de 

operación y equilibrio rectas4 Para el caso de absorción multico~ 

ponente, el nt.imero de platos teóricos es calculado basándose en 

un componente clave; este componente clave es escogido por el 

programa y es aquel que tiene la linea de equilibrio más paralela 

a la linea de operación. 

Las rutinas descritas en los siguientes parrafos son usadas 

para el diseño de absorbedores y desorbedores. 

l. Rutina SORBER 

Esta calcula lo siguiente para una columna de absorción 

empacada: 
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Relación minima gas-liquide. 

Número total de unidades de t:::-ansferencia, fase ga

seosa. 

Altura de una unidad de transferencia al llamar a l~ 

rutina HEIGHT. 

Velocidades superficial de carga y de inundación 1· 

diámetro de la ~erre al ~l~mar a la rutina DMTR. 

Caida de presión de la ~~rre. 

Costo de compra de la columna al llamar a la rutina 

ABSCST. 

Rutina llEIGl!'l' 

Esta calcula la altura de una unidad de transferencia 

por la correlación presentada por cornell (1960) (15) modifi

cada por Fair {:9CZ) (19). 

3 • Rutina DM'l'R 

El diámetro de la columna es calculado por la correla

ción de Leva (1953) (40). 

Rutina DESORB 

Esta subrutina calcula le siguiente para un desorbedor: 

Relación máxima liquido-gas. 

- Nllrnero total de unidades de transferencia basado en 

la fase líquida. 
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Altura de una unidad de transferencia al llamar a la 

rutina HEIGHT. 

- Velocidades superficial de carga y de inundación al 

llamar a la rutina DMTR. 

Caida de presión, 

Costo de la columna al llamar a la rutina.ABSCST. 

5. Rutina ABSCST 

Esta calcula el costo de la columna, por medio de la 

ecuación de Rudd y Watson (1968) (48), el cual comprende el 

costo de la coraza, manholes, boquillas, distribuidores de 

flujo e internos. 

RUTJ:m\S DE DJ:SEÑO DE llEACTOREB 

La sección de diseño de reactores de este programa calcula 

lo siguiente: 1) Tamaño del reactor para reacciónes irreversibles 

de primero y segundo orden, bajo condición de operación isotérmi

ca (reactores de tanque agitado continuo y tubular), 2) Calor de 

reacción para reacciones isotérmicas en una sola fase, J) Costo 

del reactor, 4) costo del combustible para reaccione_s endotérmi

cas, casto de agua de enfriamiento para reacciones exotérmicas, y 

5) caída de presión para reactores tubulares. 

Si la unidad requiere tener una capacidad más grande que el 

limite superior de la correlación de costo, se asume que se use 
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el número mínimo de unidades del mismo tamaño conectadas en para

lelo. 

l. Reactores de tanque agitado continuo 

El balance de material para este tipo de reactor esta 

dado por el método de Levenspiel (1962) (41). 

El dimensionamiento del reactor de tanque agitado conti

nuo es hecho al usar las rutinas siguienes: 

a) Rutina CSTRl 

Esta calcula el espacio de tiempo y el volumen 

del reactor para una reacción irreversible de primer 

orden, bajo operación isotérmica, como un función de 

la conversión del reactantc limitante. 

b) Rutina CSTR2 

Esta calcula el espacio de tiempo y el volumen 

del reactor para una reacción irreversible de segundo 

orden bajo condiciones isotérmicas como una función 

de la conversión del re actante 1 imitante y la rela

ción de las concentraciones iniciales de los rea2 

tantes. 

2. Reactores tubulares 

Las siguientes rutinas son usudas para el dimensiona

miento de reactores tubulares: 
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· a) Rutina PLUGl 

Esta calcula el espacio de tiempo y el volumen 

de un reactor tubular en estado estucionario operandc 

bajo condiciones isotérmicas para una reacción 

irreversible de primer orden. 

b) Rutinas PLUG2 y PLGEQ2 

Estas calculan el espacio de tiempo y el volumen 

para un reactor tubular en estado estacionario ope

rando isotérmicamente, para una reacción irreversible 

de segundo orden. 

3. Rutina ENERGY 

Esta calcula el calor total producido por una reacción 

en fase simple. 

4. caida de presión de reactores tubulares 

Las rutinas siguientes son usadas para el cálculo de la 

caída de presión: 

a) Rutina GASPRD 

Esta calcula la caída de presión en un reactor 

tubular en fase gas. La ecuación básica usada es 

proporcionada por Walas (1959) (55). 

Esta rutina también calcula la potencia del 

soplador requerido, asumiendo que tiene el 50% de efi 

ciencia .. 
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b) Rutina LIQPllA 

Esta calcula la caída de presión en un reactor 

tubular en fase liquida. La potencia de la bomba es 

también calculada asumiendo una eficiencia del 50%. 

5. Rutina RECOST 

Esta calcula el costo de cada tipo de reactor mediante 

el paquete de costo desarrollado por Franl: y Waligura (1%9) 

; 2:). 

Para reactores de tanque agítaao continuo la ecuacion 

básica de costo es: 

C= K1 (CAP)' (181) 

Teniendo el costo del equipo {1969), éste se multiplica 

por un factor, para corregirlo al año de evaluación, el fac

~or se obtiene de la siguiente ecuación: 

F= -58.882339 ~ 0.0304;7181 (Año) 

Por le tanto: 

C= C (F) 

Los valores de K, y E se toman de la tabla 25. 

( 182) 

( 183) 

Para el caso de reactores tubulares tipo horno la ecu~ 

ción básica es: 

C= K1 (BTU/100,000)' (184) 

En este caso el costo del equipo (1969) también es co-
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Tabla 2 5 • VALORES DE LAS CONSTANTES Y EXPONENTES RECOMENDADOS 

PARA LA ESTIMACION DE COSTO DE REACTORES DE TANQUE 

AGITADO POR EL METODO DE FRANK Y WALIGURA. 

Reactor no enchaquetado, 
capacidad de 100-20000 Gal. 

Acero inoxidable 

Acero al carbón 

Reactor enchaquetado 

Acero al carbón 

Presión de operación 50 psig. 
capacidad 50-2000 Gal. 

Presión de operación 500 psig. 
capacidad 70-1000 Gal. 

Presión de operación 1500 psig. 
capacidad 70-500 Gal. 

Vidriado, presión de operacion 
100 psig., capacidad 200-3000 
Gal. 

Recubierto con plomo, presión 
de operación 100 psig. 

Capacidad 500-1000 Gal. 

Capacidad 1000-2200 Gal. 

E 

370. 0.48 

580. 0.34 

430. 0.515 

450. 0.54 

3400. 0.54 

1000. 0.4 

1080. 0.38 

420. 0.51 
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Tabla 25. VALORES DE LAS CONSTANTES Y EXPONENTES RECOMENDADOS 

PARA LA ESTIMACION DE COSTO DE REACTORES DE TANQUE 

AGITADO POR EL METODO DE FRANK Y WALIGURA. 

(COTINUACION) 

Acero inoxidable 

Presión de operación 50 psig. 
capacidad 50-2000 Gal. 

Presión de operación 500 psig. 
capacidad 70-1000 Gal. 

Presión de operación 1500 psig. 
capacidad 70-500 Gal. 

E 

690. 0.495 

790. 0.54 

7100. 0.515 
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rregido con el factor que se obtiene de la ecuación (1B2) y 

al usar la ecuación (183} se obtiene el costo del equipo er. 

el año de evaluación. Las constantes K; y E se encuentran en 

la tabla 26. 

Para reactores de tubos y coraza la ecuación de costo 

esta definida por: 

C= K, (Area) E (185) 

Al igual que en el caso anterior el costo del equipo 

(1969) se corrige al usar las ecuaciones (182) y (183), las 

constantes K1 y E se encuentran en lu tabla 27. 

Se cuenta también con algunos casos especiales de reac

tores para los cuales la ecuación de costo del equipo (19G9) 

es más compleja, dichos reactores se encuentran descritos en 

la tabla 28. 

Las ecuaciones siguientes se utilizan en los cálculos: 

B- 0.14033 + 1.2849 log, 0 (0) ~ 0.021157 L 

C'= 1000. (lOCt'.l • t 2 B>) 

FP= 0.6266709 + 0.000074998912 P 

C= C' FP JS + 4. 75 C' - C' 

(186) 

(187) 

(188) 

(189) 

El costo del equipo ( 1959) es corregido al usar las 

ecuaciones (182) y (183), las valores de las constantes se 

encuentran en la tabla 28. 
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Tabla 2G. VALORES DE LAS CONSTANTES Y EXPONENTES RECOMENDADOS 

Reactor de 

Carga 

Reactor de 

Tubos 

Tubos 

PARA LA ESTIMACION DE COSTO DE REACTORES TUBULARES 

TIPO HORNO POR EL METODO DE FRAllK Y WALIGURA. 

K, E 

baja temperatura 

de calor 100M-3MM BTU/Hora 15800. 0.3$ 

acero al carbó:i 

de acero al carbón 

Carga de calor de 100H-5MM BT!l/Hora 8500. 0.39 

Carga de calor de 5MH-100HM BTU/Hora 2400. o. 70 

de acero cromado 

Carga de calor de lOMM-lOOMM BTU/Hora 3350. 0.71 

Tubos de niqucl-cromo 

Carga de calor de lOMM-lOOMM BTU/Hora 8100. 0.71 
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Tabla 27 - VALORES DE LAS CONSTANTES y EXPONENTES RECOMENDADOS 

PARA LA ESTIMACION DE COSTO DE REACTORES DE TUBOS Y 

CORAZA POR EL METODO DE FRANK Y WALIGURA. 

K, E 
Coraza de acero al carbón 

Tubos de acero al carbón 

Are a del reactor de 100-400 ft2 110. 0.58 

A rea del reactor de 400-2000 ft2 31. 0.82 

Tubos de cobre o latón estañado 

A rea del reactor de 100-400 ft2 140.8 0.58 

A rea del reactor de 400-2000 ft2 39.68 0.82 

Tubos de acero inoxidable 304 

A rea del reactor de 100-400 ft2 209. 0.58 

A rea del reactor de 400-2000 ft2 58.9 0.82 

Tubos de acero inoxidable 316 

Are a del reactor de 100-400 ft2 264. 0.58 

A rea del reactor de 400-2000 ft2 74.4 0.82 

'l'ubos de Monel 

A rea del reactor de 100-400 ft2 308. 0.58 

Are a del reactor de 400-2000 ft2 86.8 0.82 
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Tabla 27. VALORES DE LAS CONSTANTES Y EXPONENTES RECOMENDADOS 

PARA LA ESTIMACION DE COSTO DE REACTORES DE TUBOS Y 

CORAZA POR EL METODO DE FRANK Y WALIGURA. 

(CONTINUACION) 

K1 E 

Coraza de acero inoxidable 304 

Tubos de acero inoxidable 304 

A rea del reactor de 100-400 rt2 302.5 0.58 

Are a del reactor de 400-2000 ft2 85.25 0. 82 

Coraza de acero inoxidable 3l6 

Tubos de acero inoxidable 316 

Arca del reactor de 100-400 ft2 385. 0.58 

A rea del reactor de 400-2000 ft2 108.5 0.82 
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Tabla 28. VALORES DE LAS CONSTANTES Y EXPONENTES RECOHEllDADOS 

PARA LA ESTIMACION DE COSTO DE REACTORES ESPECIALES. 

K. r:, 

Instalación vertical, 
construcción en multi-
estratos o en espiral, 
no incluye internos 

Cabezal simple 

Acero al carbón 0.920793 o. 59066141 l. 

Acero inoxidable 304 o. 920793 0.59066141 2.J 

Acero inoxidable 316 0.920793 0.59066141 2.6 

Cabezal doble 

Acero al carbón 1.0964577 0.49377203 l. 

Acero inoxidable 304 l. 0964577 0.49377203 2.3 

Acero inoxidable 316 l. 0964 577 0.49377203 2.é 
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Las variables involucradas en las ecuaciones (181) a la 

(189) se definen como: 

C= Costo del equipo (1969)' $ U.S.DLLS. 

CAP= Capacidad del reactor, Gal. 

F= Factor de corrección por el año de evaluación. 

Año= Año en el que se realiza la evaluación. 

BTU= Carga de calor, B'l'U/Hora. 

Area= Area de transferencia de calor de los tubos, ft2 

D= Diámetro de los tubos, ft. 

P= Presión de operación, atm. 

RUTINAS DE OTROS EQUIPOS 

l. Rutina TJ\NK 

Esta calcula el costo de compra de un tanque de almace

namiento, a presión y agitado, por el uso de la curva ajust~ 

da de la gráfica presentada por Peters y Timmerhaus (1968) 

(45), y Aries y Newton (1955)(2). 

Para los tipos de tanques antes mencionados los autores 

proponen la siguiente ecuación de costo: 

Costo= K1 (CAP)• Indice 

Donde: 

(190) 

Costo= costo del equipo en el año de evalua-

ción, $ U.S.DLLS. 
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CAP= Capacidad del tanque, Gal. 

Indice= Indice del equipo en el año de evalua

ción. 

Los valores de K1 y E se toman de la tabla 29. 

2. Rutina CTRYLP 

Esta calcula el costo de un compresor centrifugo, usando 

los datos de costo dados por Peters y Timmerhaus (1968) 

(45). También son calculados los costos de operación. 

Para los compresores se cuenta con la siguiente ecua

ción de costo: 

es: 

Costo= K1 HP" Indice 

Donde: 

costo= Costo del equipo en el 

ción, s u.s.oLLS. 

HP= Potencia del compresor, 

Indice= Indice del equipo en el 

ción4 

año de 

HP. 

año de 

Los valores de K1 y E se toman de la tabla 30. 

(191) 

evalua-

cvalua-

En el caso de bombas centrifugas la ecuación de costo 

Para una potencia hasta 10 HP' 

Costo= 20. 7 HPº· 212 F Indice (19:!) 
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Tabla 29. VALORES DE LAS CONSTANTES Y EXPONENTES RECOMENDADOS 

PARA LA ESTIMACION DE COSTO DE TANQUES POR LOS DATOS 

PRESENTADOS POR PETERS Y TIMMERllUAS. 

K, E 

Tanque de almacenamiento 

Acero al carbón 0.12 0.554 

Acero inoxidable 0.561 0.554 

Tanque agitado 

Acero al carbón 0.94 0.465 

Acero inoxidable 1.425 0.492 

Tanque a presión 

Acero al carbón 3.49 0.382 

Tabla 30. VALORES DE Ll\S CONSTANTES y EXPONENTES RECOMENDADOS 

PARA LA ESTIMACION DE COSTO DE COMPRESORES. 

Centrifugo 

Reciprocan te 

5.56 

2.36 

E 

0.648 

0.815 
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Para una potencia entre 10 y 25 HP: 

costo= 7.JO (HP/lo.¡ 0 · 68 F Indice 

Para una potencia de más de 25 HP: 

Costo= lJ.92 (HP/25.) 0 · 86 F Indice 

Donde: 

(193) 

(194) 

F= F~ctor do corrección por material de 

construcción~ 

El factor de corrección por el material de constricción 

'F' se selecciona de la tabla 31. 

3. Rutina BLWR 

Esta calcula el costo de los sopladores y sus motores 

para 3 y 10 PSI de presión de descarga. También son calcula

dos los costo de operación. 

La ecuación de costo para sopladores es: 

Costo= K1 (CAP)' Indice 

Donde: 

(195) 

CAP= Capacidad del soplador, ft3 /min. 

Los valores de K1 y E se ecuentran en la tabla 32. 

RUTINAS DE EVALUACIOH ECONOMICA 

l. Estimación de la inversión fija de capital 

La inversión fija de capital es calculada usando el métg 

do presentado por Miller (1965) (42). El reconocimiento de la 
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Tabla 31. FACTORES DE CORRECCIO!l POR MATERIAL DE CONSTRUCCION 

PARA BOMBAS CENTRIFUGAS. 

Material Factor 

Hierro colado 0.357 

Acero inoxidable 316 0.643 

Otra aleación 1.0 

Tabla 32. VALORES DE Ll\S CONSTANTES y EXPOllENTES RECOMENDADOS 

PARA LA ESTIMACION DE COSTO DE SOPLADORES. 

Presión de descarga de 3 psig. 

Presión de descarga de 10 psig. 

K , 

0.202 

0.493 

E 

0.565 

0.613 
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influencia del tamaño de equipo, materiales de construcción 

y presiones de operación son los factores que hacen este 

método más preciso. 

2 . costos de manufactura 

La estimación del costo de manufactura es realizado usa~ 

do el método presentado por Rudd y watson (1968) (48). En 

este método el costo de manufatura es dividido en tres 

términos: 

a) Costos proporcionales a la inversión fija de capital 

b) Castos proporcionales a la razón de producción 

c) costos proporcionales a la mano de obra 

La ecuación que proponen es la siguiente: 

CM= al + bQ + cL 

Donde: 

(196) 

I= Inversión fija de capital, $ U.S.OLIS. 

Q= Volumen de producción, Kg/año. 

L= Costo de mano de obra, $ U.S.DLLS./año 

a,b,c= Factores, fracción. 

Los autores proponen para el factor 'a\ de un 10 a 20 % 

($ U.S.DLLS./$ U.S.OLLS.-año). 

si se cuenta con los datos de los costos de materias pr1 

mas, servicios auxiliares, agentes quimicos y catalizadores 

se sustituye el valor en el lugar de bQ, ésto expresado en 
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$ U.S.DLLS./año sino es asi el factor 'b' se estima para ca

da rubro, obteniendo su costo por kilogramo de producto fi

nal para despues multiplicar por 'Q'. 

Generalmente la cantidad 'cL' se obtiene con la siguien 

te ecuación: 

cL= d/(100-d) (aI + bQ) 

Donde: 

(197) 

d= Porcentage de los costos totales de 

manufactura. 

Los autores proponen que 'd' normalmente se encuentra 

entre 5-10% pero en algunos casos puede llegar a ser del 25%. 

Este porcentaje disminuye conforme el proceso tenga más ope

raciones automatizadas. 



CAPITULO VJ: 

RESULTADOS 



A continuación se reportan los resultados obtenidos del sis

tema implantado y adaptado para el diseño, determinación de cos

tos e inversión fija de capital para varias piezas de equipo. ca

be mencionar que los cálculos fueron realizados con indices de 

finales de 1988. 

En el caso de destilación el equipo analizado es una torre 

de destilación de platos con capuchas de burbujeo con un flujo de 

alimentación de 100 moles de una mezcla de seis componentes, un 

flujo de destilado de 37.78 moles y un flujo de fondos de 62.22 

moles. Los datos reportados por el sistema se listan en la tabla 

3 3. 

Para el equipo de intercambio de calor el equipo analizado 

~s un condensador horizontal que debe manejar una mezcla de seis 

componentes y un flujo de 1000 moles. Los datos report~dos por el 

sistema se listan en la tabla 34. 

Para el caso de absorción se analiza un absorbedor y un des

orbedor en los cuales un gas de hulla debe ser liberado de su 

aceite ligero al lavarlo con un aceite como absorbente para este 

fin para posteriormente recuperar el aceite ligero al separarlo 

de la solución resultante con agua. En la tabla 35 y 36 se encuen 

tran reportados los resultados para estos equipos. 
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Tabla 33. RESULTADOS DEL SISTEMA PARA UNA COLUMNA DE DESTILACION. 

'i). H: - 'lt, r., r. 

••••••••••• t ....... ""'." • '"" •• ' ............. t ••• ' ......... , ..... . 

!'fr.' n "' 
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c.to.111 1.11118 'J. ''•' ) 1 

~F= CO~PCHO'l'l ':'I L \ \1_ 1 ,r ·1 r ,, e r 1"' .. 

'('): ':OH~oni: [ )'i i::1 EL , : ¡ r 1 t_ 1 oo. 
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Tabla 33. RESULTADOS DEL SISTEMA PARA UNA COLUMNA DE DEST!Ll\CION. 
{CONTINUACION) 
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Tabla 34. RESULTADOS DEL SISTEMA PARA UN CONDENSADOR HORIZONTAL. 

::)'1("'1 l'l. 

t~r;1r:,,tJJf&'ll~ 'lE r.\L'l1 
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'llA,.';lRl t'! l·' :1l/l! \,' IL; 

'llAº1ETJ?) e; L'\ t;ll/l~\,'Jl.'i 

\1"!tz'i1_, ne r1111 
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, 1 r. , 1 
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1 .( 
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Tabla 34. RESULTADOS DEL SISTEMA PARA UN CONDENSADOR HORIZONTAL. 
(CONTillUACION) 
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Tabla 34. RESULTADOS DEL SISTEMA PARA UN CONDENSADOR HORIZONTAL. 
(CONTINUACION) 
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Tabla 35. RESULTADOS DEL SISTEMA PARA UN ABSORBEDOR. 
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241. 

• , 521 

0.11 

o., 5 
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Tabla 35. RESULTJ\DOS DEL SISTEMA· PARA UN ABSORBEDOR. 
(CONTINUACION) 

1.11HHf 1.01•'!"iil f) .. '; '; ~ ¡ljí)f, r'} 'l ;> r, .. '11::' "i F 7 ¡t ~ fl,. r: ?f..q ;"llíl 
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Tabla 35. RESULTADOS DEL SISTEMA PARA UN ABSDRBEDOR. 
( CONTI!IUACION) 
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Tabla 35. RESULTADOS DEL SISTEMA PARA UN ABSORBEDOR. 
(CONTINUACION) 
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Tabla 35. RESULTADOS DEL SISTEMA PARA UN ABSORBEDOR. 
( CONTINUACION) 
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Tabla 36. RESULTADOS DEL SISTEMA PARA UN DESORBEDOR. 
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En el caso de reactores el equipo analizado es un reactor 

tubular endotérmico no catalítico en estado estacionario de flujo 

tapón, en el cual se desarrolla una reacción de segundo orden 

irreversible con reactantes en concentración desigual. La tabla 

37 muestra los resultados obtenidos para este equipo. 

Se anal iza, también, un tanque de almacenamiento de acero al 

carbón con capacidad para tres millones de galones. Se listan los 

resultados en la tabla 38. 

Para el caso de compresores el equipo calculado es un 

compresor centrifugo de 10 HP (25000 BTU/HR). Los resultados se 

listan en la tabla J9. 

Para el caso de sopladores se considera un equipo con capaci 

dad de 26596.0 ft3/min y una presión de descarga de 10 PSIG. 

La tabla 40 muestra los resultados para el equipo. 

Con respecto a bombas se analiza el caso de una bomba centri 

fuga de hierro colado con una potencia dP- 10 HP (25000 BTU/HR). 

Los resultados se encuentran listados en la tabla 41. 

Para el caso de un calentador a fuego directo para propor

cionar una carga de calor de tres millones de BTU/HR. La tabla 42 

muestra los datos encontrados para este equipo. 

Finalmente se aplica el sistema en su parte del paquete eco

nómico a los equipos antes mencionados. La tabla 4 3 reporta les 

resultados. 
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Cl\PITULO vrr 

CONCLUSIOllES Y RECOMENDl\CIOllES 



Como un punto inicial en el presente trabajo se describieron 

los puntos comprendidos en la evaluación económica de un proyec

to, en el cual se pudo resaltar la importancia de la inversión fi 

ja de capital como uno de los principales, ésto debido a que in

terviene en casi todos los puntos de la evaluación. 

Lo anterior se debe a que una evaluación económica, como se 

señaló, penetra en cada etapa del desarrollo de un proyecto y por 

consiguiente si el proyecto se encuentra en las primeras etapas, 

no se cuenta con muchos datos y la forma de determinar los puntos 

de la evaluación económica esta en base a la inversión fija de 

capital, que a su vez para su determinación o no se cuenta con d~ 

tos precisos o no son suficientes, por lo cual se debe proceder 

con métodos flexibles para que se pueda evaluar, dependiendo del 

nivel de precisión requerido y/o de los datos disponibles. 

Posteriormente se analizó la estructura de la inversión don

de se pudo observar que en una planta de producción existe sobre 

todo equipo principal y unidades auxiliares, que constituyen la 

parte más importante de la inversión realizada o a realizar, asi 

como la influencia que tiene sobre ésta el sitio de localización 

para finalmente llegar a la determinación de la inversión fija de 

capital, para la cual se describieron diferentes métodos existen

tes. 
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Al analizar los métodos de evaluación de la inversión fija 

de capital se observó que estos métodos se pueden clasificar en 

dos grupos, lo cuales se diferencian principalmente por el hecho 

de que el grupo uno no dimensiona el equipo y, por el contrario 

el grupo dos si lo hace. 

Estos métodos pueden ser usados dependiendo de si se tienen 

los datos requeridos para su aplicación, considerando las limita

ciones de cada uno. 

Cabe decir que conforme se van teniendo mds datos disponi

bles del proyecto se puede ir cambiando el método aplicado a uno 

de mayor dificultad de evaluación y por consiguiente aumentar la 

exactitud del resultado, para así incrementar la precisión global 

de la evaluación económica. 

Por otro lado, como era de esperarse, se observó que el di

mensionamiento del equipo es de gran importancia en la evaluación 

de la inversión fija de capital, ya que para poder utilzar los m~ 

todos más precisos es necesario realizar dicho dimensionamiento, 

el cual depende del número de datos disponibles y de su confiabi

lidad, ya que como se pudo observar las variables y parámetros 

involucrados nos hacen variar el resultado. En adición podernos 

mencionar que existe más de una técnica para dimensionar el 

equipo de proceso y éstas, aunque en sus principios fundamentales 

son iguales, varian en algunos casos en las ecuaciones empleadas. 
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Con respecto al sistema implantado, como se pudo notar utill 

za técnicas de dimensionamiento relativamente sencillas, pero 

adecuadas para la utilización de un método de evaluación de la 

inversión fija de capital del grupo dos. Por lo anterior se o~ 

servó también que la precisión del dimensionamiento es de gran Íffi 

portancia sobre la determinación de la inversión fija de capital, 

por lo que resulta muy importante el proporcionar otras técnicas 

mejoradac para el dimensionamiento en futuros trabajos. 

En el sistema sólo se implantó el método de Hiller para la 

evaluación de la inversión fija de capital, por lo que rasulta 

conveniente considerar la implantación de otros métodos en traba

jos posteriores. 

Por otro lado es conveniente actualizar los mótodos de de

terminación de costos con datos e índices actuales. 

Con respecto a lo anterior se hace necesario considerar las 

limitaciones de los indices de costo. Bajo el concepto de que un 

indice de costo se utiliza para llevar un costo de equipo de unn 

fecha anterior a otra posterior (generalmente la actual), surgen 

las preguntas de si tan simple concepto adecua el amplio rango de 

variaciones de costo de un equipo tecnológicamente sofisticado, 

el concepto toma en cuenta las mejoras tecnológicas dentro del a~ 

gasto espectro del equipo comUn, el concepto considera mejoras en 

metalurgia y técnicas de fabricación, el concepto toma en cuenta 
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lo obsoleto de ciertas piezas de equipo, la variación regional de 

los costos de fabricación, los arreglos de negocios entre cliente

proveedor. 

Estos son algunos términos que contribuyen a la mayor pertuE 

bación de los indices de costo promedio. Por esas razones la 

escalación del costo de una pieza especiiica de equipo puede ser 

un asunto peligroso. 

En vista de las limitaciones que han sido mencionadas, a ca~ 

tinuación se presenta una aproximación para datos antiguos de 

costo: 

Datos hasta 10 años de antigüedad son aceptables para 

ajuste con indices de costo. 

Datos entre 10 y 20 años de antigüedad deben ser trata

dos con precaución; datos para piezas de equipo tales 

como bombas centrifugas y motores eléctricos son más 

probables a ser aceptables. 

Datos de más de 20 años de antigüedad son frecuentemen

te inaplicables para estimados de estudio. 

Ocasionalmente datos de costo antiguos de equipo normal pue

den ser escalados con indices de costo con sorprendentes buenos 

resultados. Para propuestas de costo preliminares la proyección 

en un periodo de JO años es aceptable. 
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En base a lo anterior y a los años de referencia de los da

tos de costo incluidos en el presente trabajo los datos reporta

dos por el sistema caen dentro de un estimado preliminar o de or

den de magnitud. 
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GLOSARIO 

Con el propasito de que no exista confusión en los términos 

que se emplean en el presente trabajo a continuación se dan unas 

definiciones de dichos ténninos. 

Costas en sitio: Estos son costos base ajustados a condicig 

nes de costo tal como existirian en el tiempo y lugar especifica

dos para el analisis económico. 

Factor de eficiencia: Este se define como la producción 

anual total esperada dividida entre el producto de la capacidad 

de producción diaria de la planta ~or 365. 

Costo base: Este se define como el costo en un año detertni-

nado. 

Co:;to total base del proyecto: Este incluye costos unita

rios en limite de batería, más todos los servicios requeridos 

para trabajar las unidades de una manera viable, ésto en una 

planta autosuficiente~ en caso contrario se deberán designar 

servicios, ni alguno se compra del exterior. Este término incluye 

solamente costos directos. 

Límites de batería: Es una frontera geográfica definiendo el 

a.rea de manufactura de una planta, incluyendo todo el equipo 



284. 

empleado en el proceso de manufactura real, pero excluyendo alma

cenes, servicios, edificios administrativos y otras unidades las 

cuales proporcionan servicios usados por la planta de manufactura. 

Capital: En concepto, la planta y dependencias permanentes 

del proyecto o sus valores. También, aquella cantidad de dinero 

invertida en el proyecto, no tratado como gasto corriente. 

Costo de equipo en acero a1 carbón: Se rcf iere al costo del 

equipo fabricado de acero al carbón, para operar en condiciones 

de presión y temperatura normales. 

Flujo de efectivo: Es el relativo al total de ingresos o ga§ 

tos anuales de efectivo para un proyecto o cuenta de proyecto. 

Sección de costos: Es un grupo de equipo individual totalmen 

te estructurado en una unidad de proceso completamente definida 

por el diagrama de flujo de proceso. 

Depreciación: Una sistemática y racional forma de asignar 

costo, menos valor recobrado, de un activo tangible sobre la vida 

útil, modificado por las prácticas de regulación ele impuestos. 

También se puede considerar como el importe anual asignado. Una 

asignación no voluntaria. 

Costo directo de mano de obra de construcción: Es el costo 

de mano de obra de construcción incluyendo todos los impuestos, 
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beneficios y cargos requeridos por la ley o por acuerdo laboral, 

las cuales resultan directamente de pago de sueldos de jornada. 

Costo directo del material: Es el costo de todo el equipo y 

materiales los cuales llegan a ser parte permanente de la planta, 

más la mano de obra de construcción directa requerida para su in§ 

talación. 

Proporción discontinua: Es la relación de cambio en valor de 

una cantidad manejada durante una unidad de tiempo generalmente 

expresada como porcentaje anual y utilzada para determinar el va

lor equivalente durante el tiempo. 

Escalación: Es el porcentaje de aumento en un año en histo

ria o costo estimado de equipo, materiales, o mano de obra como 

resultado del incremento en sus precios. 

Inversión fija de capital: Es el capital requerido para pro

porcionar todos los efectivos necesarias para el proyecto, a pe

sar de la remota posibilidad de que puedan ser operaciones de ma

nufactura. 

Costos indirectos; Es el costo de materiales, mano de obra y 

servicios requeridos para suministrar un soporte directo, es de

cir ingeniería de diseño, inspecciones de campo, etc. 



286. 

Proporción de interés: Es la relación de pago de intereses a 

saldo de capital para una unidad de tiempo, generalmente expresa

da en porciento por año. 

Precio nivelado: Es una serie geométrica de costo o precios 

convertidos a una serie uniforme. 

Indice de valor presente neto: Es la relación del valor pre

sente neto al requerimiento total de capital. 

Vida de proyecto: Es el tiempo que llevará el desarrollo del 

proyecto hasta la puesta en operación de la planta, más el perio

do de estabilización. 

Proceso: Es un conjuto de unidades de operación secuencia

les, o una simple unidad, las cuales ejecuta una conversión defi

nida o transformación. 

costo de compra de equipo: Es el costo F.O.B. (costo d<> 

transporte) del equipo puesto en la planta. Este no incluye ningE 

no de los costos de instalación en el sitio, excepto cuando se r~ 

quiere la fabricación en campo, porque enviarlos no resulta via

ble económicamente. 

Precio requerido: Es el cálculo del precio que cubrirá todos 

los costos de producción, incluyendo los gastos de operación, im

puestos y un retorno sobre la inversión del capital especifica. 
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Costo de arranque: Son los gastos que se requieren durante 

el periodo comprendido entre el fin nominal de construcción y la 

etapa de producción de una especifica cantidad y calidad de pro

ductos. 

Capital circulante: Es la cantidad de fondos en adición al 

capital fijo necesario, para satisfacer gastos corrientes durante 

la fase operacional del proyecto. Estos fondos cubren cada conceE 

to como mínimo efectivo requerido, para facilitar financiamiento 

a las operaciones de: compra de materias primas, inventarios de 

químicos, catalizadores, etc. 

Valor presente neto: Es el valor actual estimado de una 

cantidad de dinero que se habrá de recibir en una fecha futura. 
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REVISION DE PROGRl\MAS DISPONIBLJ:S PARA ESTIMACION 

DE COSTOS Y l\NALISIS ECONOMICOS 

El análisis de Software indica qu" los programas en este 

campo varian en grado de complejidad (estructura del sistema y 

metodología) y tamaño. Esto se debe básicamente a que cada progr~ 

ma fue desarrollado para su aplicación en cadn uno de los siguien 

tes propósitos: 

a) Programas desarrollados para análisis de proyectos. 

b) Subprogramas de evaluación económica, las cuales son li

gadas a un simulador de procesos principal. 

e) Programas que tienen aplicación en áreas específicas en 

evaluaciones económicas (dimensionamiento y costeo de 

equipo, calculo de rentabilidad, análisis de riesgo y d~ 

tos de costo). 

La tabla 44 presenta una lista de programas ª" acuerdo a la clasl 

ficación anterior. 

Información técnica general 

El lenguaje fuente para todos esos programas es FORTRAN IV. 

Todos los programas operan en modo batch. La única excepción es 

ECONOMIST el cual es completamente interactivo. Aunque todos los 
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Tabla 44. PROGRAMAS PARA EVALUACION ECONOMICA 

* 

* 

* 

* 

* 

* 

* 

* 

* 

* 
* 

(i) 

GRUPO A: 

CHEEP 

ECONOMIST 

Programa Económico Preliminar 

Evaluación económica de procesos 
y costos de operación 

PEPCOST 

PROVES 

GRUPO B: 

CAPES 

CEDA 

FLOWTRAN 

FLOWPACK 

SPAD 

PDA 

GRUPO C: 

Estimación de costo 
recipientes a presión 

(Universidad de Houston) 

(C.A.O. Centro, U.K.) 

(Halcon Computer Tech., 
!ne.) 

(Merck, Sharp & Dohme 
Labs) 

(Stanford Research Insti
tute) 

(G. Enyedy, Jr., Consul
tores de Ingenieria) 

(Chiyoda Chem. Engineer
ing and Construction Co., 
Ja pan) 

(Universidad de Houston/ 
EPA) 

(Compañia Monsanto) 

(I.C.I.) 

(Universidad de Wisconsin) 

(Phillips Petroleum Co.) 

(Halcon Compute, Tech., 
Inc.) 
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Tabla 44. PROGRAMAS PARA EVALUACION ECONOMICA 
(Continuación) 

(i) Bombas (2) 

(i) Costo de intercambiadores 
de calor de tubas y coraza 

(i) Cesto de intercambiadores 

(i) Costo de diseño 

(ii) CFA 

(ii) Análisis de flujo de efectivo 
discontinuo 

(ii) OCFROR 

(ii) PRP 

( ii) PROFIT 

(iii) Estimación de rentabilidad 

( iv) PDQS 

(Raphael Katzen Associa
tes) 

(Me Donnel Douglas Auto
mation) 

(Halcon Computer Tech.) 

(Universidad de Massachu
setts) 

(Kennecott Copper Corp.) 

(Universidad del Norte de 
carolina) 

(Cosmics) 

(Oak Ridge National Labas/ 
ERDA) 

(Universidad de Washing
ton) 

(Renneselaer Polytechnic 
Inst.) 

(PDQS Inc.) 
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programas fueron desarrollados con una estructura modular, sólo 

PROVES está desglosado en subsistemas gue pueden operar solos. 

Programas para dimensionamiento y costos 

Un amplio rango de tipos de equipo son manejados por los pr2 

gramas bajo revisión. Un sumario de subprogramas para varios ti

pos de eguipos se presentan en la tabla 45. 

i) CHEEP 

ii) CEDA 

Son usados métodos bien establecidos para cale~ 

los de diseño. Los métodos cortos dan valores a 

parámetros de diseño. El costo base de equipo 

se deriva de correlaciones de costo. 

Estima el requerimiento de servicios. Su prin

cipal aplicación es para diseño y simulación de 

equipo para el control de contaminación del 

aire. El costo de capital para el equipo se ba

sa en correlaciones desarrolladas por The u.s. 

Healt service. Aplica factores para estimar ca~ 

tos requeridos de instalación. Las relaciones 

empiricas se usan para estimar costos de mante

nimiento y operación. 

iii) FLOWTRAN Los bloques de dimensionamiento están intimame~ 

te ligados a los bloques de simulación. Los ca~ 
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Tabla 45. RUTIMAS DE OJ"EMSIONANJEIUO Y COSTO EN PlfOGRAHAS 

Tipo de eq1..1ipo 

Recipientes a 
presión 

Cotu111nns de 

destilación 

Absorbl?dores y 

d1:sorbedores 

Cnmblodores de 
cnlor 
!:alentaoorc.s o 
fuego di recto 

Colectores de 
polvo 

Bombas 

Compresores 

Reactores 
ttornos 

Coturnm1s di!' 

e~tracción 

Agotadores 

ventiladores 

Soptodorrs 
Secadores 
Tnnques flash 
Evaporadores 

Fil tres 
Enfrfadoru 

Eycctores 

Molinos 
T r.:insportndores 

Centrífugas 

Tanques de 

almacenamiento 

Est. costo Valor de 
recipientes Intercambio 

CEDA CHEEP ECOMOftIST Fl®TRAN PEPCOSl PROVfS PDA a presión de calor 

o e o e D C D C o e o e 

O = Df.1tet1$iona111ill!'nto C = Costo 
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iv) PDA 

v) PROVES 

tos se derivan de correlaciones. Son usados mé

todos bien establecidos para cálculos de diseño. 

El paquete de simulación consta de un gran nüm~ 

ro de programas separados. Tiene varios bloques 

para diseño de equipo. El nivel de dimensiona

miento es bastante detallado y existen opcio

nes generales a diferentes niveles de detalle. 

Este sistema tiene un gran número de programas 

para varios tipos de equipos. Estos programas 

son aparte un subprograma SCOPE, el cual es 

capaz de operar solo. No son claros los métodos 

usados para cálculos de diseño, pero los progr~ 

mas estiman valores para parámetros relevantes 

para el costeo. El banco de datos de costo está 

basado en el AACE'S Costo Data Bank (desarroll~ 

do bajo el proyecto Come). 

Una reciente revisión por Bresles y Kuo en programas para e~ 

timación de costo incluye aspectos de varios de estos programas. 

PEPCOST y ECONOMIST, no tienen rutinas para cálculos de dis~ 

ño, pero lo llevan a cabo con un gran banco de datos. 

PEPCOST usa correlaciones desarrolladas por el Preliminary 

Economics Program at S.R.I. 
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ECONOMIST da un gran set de correlaciones desarrolladas con 

el soporte del C.A.D.C. en Inglaterra 

Estimación de Inversión de Capital 

Los métodos de estimación revisados en el grupo dos en el 

Capitulo III, han sido aplicados en los programas bajo evalua

ción. Las opciones disponibles en cada programa están presenta

das en la tabla 46. 

Los métodos factoriales han sido usados en ECONOMIS'11
, CIIEEP, 

FLOWTRAN Y PEPCOST. Estos métodos en general requieren mayor 

participación del usuario (valores de factores, etc.). 

Los métodos Default (los cuales requieren un minimo de infoE 

mación) son el método analítico de Hirsch y Glazier en PEPCOST y 

el método corto de Zevnik y Buchanan en PROVES. 

PROVES, usa el método Zevnik y Buchanan durante la operación 

de su programa de evaluación económica (EFFECT) , pero usa otro m~ 

todo en su programa principal. Es posible usar otras dos opciones 

(aparte de la opción por default) en PEPCOST, que son el método 

Factorial de Miller y Método Modular de Guthrie. 

Estimación de costos de operación 

Un procedimiento similar es usado en todos los programas. El 

estimado es dividido en los siguientes grupos: 

i) Costos variables (proporcional al nivel de producto). 
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Tabla 46. ESTIMACION DE INVERSION FIJA DE CAPITAL. 

Método de e-stimación 

Hi.'todo oodular de Guthrie 

Ni-todo de propoci6n de 
equipo 

Método factorial de Hitler 

Método factorial de 

l ación 

Método del factor de Lang 

"'étodo de Hirsch y Cta1ier 

Factor detallado 

CHEEP ECOWOHIST Fl.OtJTRA.N PEPCOSl PR OVES 



299. 

Los servicios y consumo de materias primas son 

acumulados dé los resultados de simulación y dimension~ 

miento, los cuales requieren información por parte del 

usuario. 

ii) Costos semivariables. 

Son estimadas proporcionalmente al costo de la in

versión en la mayoria de los programas. El usuario debe 

indicar los valores en el cü.so de ECDNOMIST. CHEEP usa 

el método de Rudd y Watson (10 - 20% del costo de la i~ 

versión). PROVES usa constantes y proporciones presta

das por Klumpar el cual involucra el use de simples re

laciones matematicas. 

Pronóstico de volumen y precio de ventas 

Separadamente del supuesto de precios y volumen de ventas 

constantes usados por FLOWTRAN, CHEEP, etc., otros modelos y apr~ 

ximaciones han sido usados en PROVES y ECONOMIST para ayudar al 

anjlisis de sensibilidad. Estos dos programas permiten variacio

nes en el flujo de efectivo, en base anual. 

PROVES tiene las siguientes opciones: 

i) costantes de volumen y precio de ventas. 

ii) El precio regular puede ser modificado usando el 

"Learning curve principle" (se usa el modelo Perkins 

y .Enyedy). 
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iii) La tendencia del volumen de ventas es representada 

por una modificación del modelo de Tureff y Diller. 

ECONOMIST requiere del usuario el perfil de precios de ven

ta y/o volumen de ventas, las cuales pueden ser usadas para modi

ficar el nivel de las dos variables. 

PROVES usa factores que relacionan ventas anuales a un valor 

de ventas especifico (regular) , para tomar en cuenta variaciones 

en el volumen de ventas. Se re~uiere información de mercado corno: 

volumen de ventas año por año y precio de venta o valumen y pre

cio de venta del primer año más el nllmero de años requeridos para 

alcanzar el volumen regular. 

Una relación Gaussiana tiempo-volumen, es usada con correc

ciones para los períodos inicial y final. 

Otros componentes del flujo de efectivo (pagos, administra

ción, ventas y gastos generales) son estimados en PRDVES por el 

uso de factores standar. 

ECONOMIST asume una distribución igual de la inversión fija 

de capital y los costos de capital de trabajo durante el periodo 

de construcción y arranque. 

El flujo de efectivo anual es actualizado con indices de in

flación. Un perfil del precio de venta puede ser dado por el usu~ 

ria en el lugar del precio de venta fijo. 
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Cálculo de rentabilidad 

CHEEP y FLOWTRAN, ofrecen retorno de inversión coma indice 

de rentabilidad. No tienen rutinas detalladas para estimación de 

flujo de efectivo. 

PROVES, extiende la evaluación económica para cubrir el aná

lisis de riesgo de varios parámetros (ver tabla 47 y 48). Veinti

cinco a 1 ternativas representando cinco capacidades de plantas y 

cinco precios de ventas, pueden ser manejados automátjcamente en 

PROVES. 

ECONOMIST, hace análisis de riesgo, que examina cambios en 

rentabilidad debido a varios parámetros (ver tabla 48). Se especi 

fican minirnos, milximos e incremento de valores de parámetros 

seleccionados. 



302. 

Tabla 47. CALCULO DEL INDICE DE RENTABILIDAD. 

DISPONIBLES 

Tipo de indice CHEEP ECONOMIST FLOWTRAN PROVES 

DCF Tasa de retorno * * 
Valor presente neto * * 
Indice de valor presente * 
Retorno de inversión * * 
Valor presente * 
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Tabla 48. ANALISIS DE RIESGO. 

Listado de parámetros económicos usados en los programas. 

PRO VES 

Costo de inversión 

Costo de manufactura 

Subproductos 

Precio de subproductos 

Costo de proceso 

Gastos de investigación 

Derechos 

Volumen de ventas 

ECONOMIST 

Inversión fija 

Costo de materia prima 

Tiempo de vida de la planta 

Precio de venta 

Capacid~d de la planta 

Costo de servicios 

Costo de mantenimiento 

Costo de mano de obra 

Gastos de ventas 

Precio de reactivos y 
catalizadores 
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