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I. GENERALIDADES.
1.- Destilacibn, Operacién Unitaria.-

“ Los procesos quimicos pueden consistir de una secuen-
cia de pasos que pueden variar ampliamente, y los princi--
pios de los cuales son independientes del material que se-
procesa, o bien de otras caracteristicas del sistema parti
cular. En el disefio de un proceso, cada paso que se va a-
utilizar, puede estudiarse individualmente. Algunos de los
pasos son reacciones quimicas en tanto, que otros son cam-
bios fisicos. La versatilidad de la Ingenieria Quimica, -
conduce en la prdctica al desdoblamiento de un proceso com
plejo en pasos fisicos individuales llamados Operaciones U

nitarias, asi como también en reacciones quimicas.

El Ingeniero Quimico utiliza las Operaciones unita---
rias para la obtencidn de satisfactores, por lo tanto uno-
de los objetivos principales de las Operaciones Unitarias,
es el realizar y satisfacer las necesidades humanas. La --
realizacién de estos deseos humanos, tienen un limite en -
las leyes de la naturaleza y requiere de un lugar fisico,-
el cual, estd limitado por el equipo; ademés, las leyes de
la naturaleza exigen mantener algunas varialbles controla-

das dentro de ciertos limites.

/ La destilacidn es una operacidn unitaria y una forma-



sencilla de definirla es: Separacidn de dos o més liquidos
que forman una mezcla por medio de las leyes de la natura-
leza que rigen esta separacidn y son: E1l equilibrio liqui-
do-vapor y las leyes de transferencia de masa, calor y mo-

mentum.
2.- Historia.-

~La destilacibn es la Operacidn Unitaria de mayor im--
portancia en la industria quimica y la mids importante téc-
nica de separacidén en el laboratorio de investigacidn; y -
esto no sblo es de ahora, ya que indudablemente el procedi

miento fundamental de la alquimia fue la destilacién.

La operacidn de destilacidén es conocida desde el afio-

200 A. C., época en que Alejandro de Afrodisias escribid-

" n
.

acerca de vapores que se transforman en liquidos

Los arabes desarrollaron los aparatos de destilacidn-
y una gran parte de la nomenclatura moderna se deriva del-

lenguaje utilizado por ellos.

El desarrollo de esta operacidn fue impulsado en gran
forma por la separacibén de alcohol metilico y la fabrica--
cién de licores. El primero en destilar productos de fer--

mentacidén fue Salernus en el siglo XII.

En 1832, Aneas Ccffgy, disefid un aparato de destila--



cidn, que tiene muchas de las caracteristicas de los equi-

pos empleados actualmente.

- La destilacidn como un arte para separar materiales -
valiosos de una mezcla nacié en la antiguedad y se desa-
rrolld con gran velocidad a mediados del siglo XIX, cuando

surgid la necesidad de separar mezclas de petrdleo.

El equipo de destilacidn de las primeras refinerias,-
era bastante simple, estaba formado por un tanque cilindri
co de 15 pies de difmetro y 40 de alto, montados horizon--
talmente y que podian ser calentados por fuego directo. E1
condensador estaba formado por un serpentin sumergido en -
un tanque de agua. Este equipo era operado en forma inter-
mitente, separando primero los compuestos mas ligeros y --
més tarde, se colocaron una serie de estos tanques con lo-

cual se pudo operar en forma continua.
3.- Objetivo de la Tesis.-

El presente trabajo estd dirigido fundamentalmente a-
la estimacidn de costos de la construccién de torres de --
destilacidén en México. Dado que estos recipientes separan-
fluidos en cantidades apreciables, un conocimiento de su -
costo es de interés en diversos aspectos. Por ejemplo: la-

determinacién de inversidn de un cierto proyecto.

La trascendencia de esas decisiones se puede medir en



base de que la informacidn generada puede llevar a abando-
nar un proyecto aparentemente poco atractivo por una alta-
inversidn que reduce su rentabilidad, o bien ir adelante -
en base de una rentabilidad esperada que es ficticia y que
se ve reducida en la realidad después de construida la to-
rre, como resultado de un aumento considerable en la inver

L
s10n real.

La idea b&sica al desarrollar el presente trabajo, ha
sido obtener resultados de tipo prelimiar en una suficien-

temente rdpida y exacta.

El método de resolucidn consiste en el cdlculo del pe
so de material del equipo ( en el caso de torres empacadas
se aumentard el costo de los empaques que ocupan el voll--
men equivalente a los platos tedricos. ) aumentindose un -

porcentaje por accesorios y uno mds por estructuracidn.

El porcentaje aqui aumentado por estructuracidén es un

dato prictico investigado en firmas de ingenieria.
3.1. Forma de desarrollo del tema.

En el capitulo I, se analiza la destilacidn como ope-
racidén unitaria, se anota la importancia de las operacio--
nes unitarias para la proporcidn de satisfactores; se vi--

sualiza su desarrollo histdrico a grandes rasgos.



En el capitulo II, se muestran tres procesos importan
tes donde la operacidn unitaria destilacidn, juega un im--
portante papel, en los procesos mostrados se anota la refi
nacidén del petrdleo y dos importantes procesos de petro---
quimica primaria. Se visualiza brevemente los diferentes -
tipos de destilacidn y se explica de manera superficial la

importancia del equilibrio quimico.

En el capitulo III, se nombran las diferentes partes-

que integran una torre de destilacidn.

En el capitulo IV, se analizan cada una de las varia-
bles que intervienen para el cdlculo del peso de la torre,
como es: didmetro, altura, nimero de platos calibre de mate
rial en las diferentes partes y finalmente, se muestran --
las férmulas finales para cdlculo del peso de las diferen-
tes partes de la torre ( necesarias para este estudio pre-

liminar. ).

Se obtienen las férmulas de costo de la torre, inclu-

yendo un porcentaje por estructuracidn.

En el capitulo V, finalmente se explica en que consis
te la estimacidn de costos, la forma de efectuar los tipos

de estimados ademds de los grados de aproximacidn.

Se muestran los materiales ce construccidn de la to--

P
rre y algunas caracteristicas.



II.- PRINCIPIOS GENERALES DE LA OPERACION

UNITARIA DESTILACION.

1.- Algunos procesos 1mportantes en los que se aplica

la operacidn.

Tomando en cuenta la importancia de la operacidn uni-
taria destilacidn en la industria petrolera y a la impor--
tancia que tiene el petrdleo en la época en que vivimos vy
la creciente demanda de los productos derivados del mismo,
ademéds del gran impulso que Petrdleos Mexicanos y la ini--
ciativa privada les estén dando, se ejemplifica con tres -
procesos importantes en los que se utilizan torres de des-

tilacidn.
1.1. Refinacién del Petrdleo.

En la figura No. 1, se muestra en forma esquemdtica,-
las operaciones bdsicas que se realizan en la refinacidn -

del petrdleo.

A continuacidén se describen algunas de estas operacio

nes:

La primera operacidn en casi todas las refinerias, es
la destilacidn primaria del crudo. Este fraccionamiento --
del crudo, puede realizarse en una sola columna con varias

extracciones laterales, o en una serie de torres de frac--



cionamiento, cada una de las cuales elabora productos suce
sivamente mds densos. El residuo del producto crudo que sa
le del fondo de la torre, se carga en una columna de Des-
tilacidén al vacio, o en el serpentin de una unidad de cra-

queo suave para romper la viscosidad.

El proceso de craqueo de la gasolina pesada, consiste
en el rompimiento de cadenas de peso molecular elevado, pa
ra convertirlas en productos mds voldtiles y con un nfimero

de octano mis alto.
1.2. Cloruro de etilo.-

El proceso es una combinacidn de la clorinacidn subs-

titutiva del etano y de la hidrocloracidn del etileno.

El etano y el gas de recirculacidn precalentados, se-
introducen en el reactor junto con el cloro en forma de va
por.

400 °C
+ — T +
C12 C2 HG C2 HS Cl H CL

Como la primera reaccidn es exotérmica, el producto -
se enfria y se envia a la primera columna, separadora. El-
destilado se mezcla con etileno, se comprime y se envia al

segundo reactor.

Al C1,
HCl+C)H, 13535c 950 o¢c =

» C2 H5 Cl
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Como la temperatura es el factor decisivo en la hidro
clorinacidn del etileno, ésta se controla por medio del a-

ceite de enfriamiento.

La corriente se enfria y se envia a la segunda colum-

na, recirc¢ulandose el destilado.

E1l producto final se purifica dependiendo de los usos

que se les vaya a dar.

Las'principales aplicaciones son: en la fabricacidn -
del " Fluido Etilico " o tetraetilo de plomo, de la etilce

lulosa, etilamina, como 1liquido refrigenante o como alqui-

lante.

Diagrama del proceso en la figura No. 2, anexa en la-

pédgina No. 10.
1.3. Metanol.

La sintesis del metanol, obedece a las reacciones:

e
Co + 2H2 CH3 OH

co, + 3H

————
2 2 CH3 OH + H,O

Se refiere a la primera reaccidn por el bajo consumo-

de hidrdgeno.

El gas de sinteis se comprime a 385 Kg/cmz, en un com
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1.4

presor miltiple, el gas comprimido pasa por una trampa de-
aceite y luego entra al convertidor, el cuidl esti lleno de
catalizador ( 6xido metdlico ) y tiene en su parte inferior
un cambiador de calor en el que se precalientan los gases-

de entrada.

La corriente de salida se enfria y se pasa a un sepa-
rador donde se condensa el metanol, los gases no condensa-
bles se comprimen y se juntan con la corriente a la entra-

da de la trampa de aceite.

El metanol se pasa a presidn atmbsferica y se desti-

la en dos torres, una fraccionadora y otra rectificadora.

Diagrama del proceso en la figura No. 3, anexa en la-

siguiente pégina.
. 2.- Operaciones de Destilacidn.-

Las operaciones de destilacidn se llevan a cabo en e-
normes columnas cilindricas de 12 o mds metros de didmetro
y que tienen 60 metros o mids en el aire entre las milti---
ples diferencias entre las operaciones, la mds significati
va es la distincidn entre operaciones continuas o intermi--
tentes. La mayor parte de las operaciones comerciales son-
continuas, mientras que las operaciones intermitentes pre-

dominan en el laboratorio.
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% 2.1. Destilaciones continuas de un solo Paso ( Desti-

lacién simple ).

Es la méds sencilla de las operaciones continuas, como
se indica en la figura, una carga liquida se vaporiza par-
cialmente en una operacidn continua de una sdla etapa. El-
vapor se separa del liquido remanente en un recipiente ci-
lindrico llamado " tambor de flash ". De una manera simi--
lar, una alimentacibén de vapor, se puede condensar parcial
mente separandose el liquido del vapor remanente. (Ya que-
la separacidn es precaria.) Esta operacidn casi nunca se u

sa como sistema de separacidn primaria.

Vanor

S ‘aleatamiento | T_—‘j)
Figura No. U4 Mﬁ::m“h r—ﬁfmmj
Tesis Profesional i ol
Juan C. Tenorio - Vamr
Ferndndez

© )-——; Enfriamiento

Alimentacion
(e -vapor

Liquido

Destilaciones continuas de un sdlo paso.

4 2.2. Destilacién Continua con varias etapas o destila

cidn fraccionada.

Como aparece en la siguiente figura , las operaciones
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en varias etapas, se llevan a cabo en columnas cilindricas
o torres, a través de las cuales pasan vapores y liquidos-
a contracorriente entre varios aditamentos internos que --
promueven transferencia de masa entre las dos corrientes.-
Dependiendo de las circunstancias, la alimentacidn se pue-
de intpoducir por cualquier punto de la columna. Los pro--
ductos se retiran por la parte superior (como vapores). --
Del fondo (como liquido) y a veces también de puntos inter
medios. En el caso mds usual, la mayor parte del calor de-
vaporizacibén es suministrado, sacando una parte del liqui-
do de fondos, vaporizandolo parcialmente en un "hervidor'"-
y haciéndolo regresar al fondo de la columna. Los vapo--
res retirados de la parte superior de la columna, general-
mente se condensan y una fraccidén del condensado se rein--

yecta como "reflujo'.

Keflup 1

Diagrama esquemdtico

\ Producto
=
destilado

de una destilacidn -

continua con varias-

is o inlerius que ocasionan
s entre ol vapor yel
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etapas. ——N

Figura No. 5
Tesis Profesional

Juan C. Tenorio - o B %*‘uwmm
Fernédndez . o =5 o

H
v
o < e Prddieto

= de fundus
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4 2.3. Destilacién Intermitente de un Solo Paso.

En las destilaciones intermitentes de un solo paso, -
se aumenta carga a un recipiente cilidrico, un "alambique"
que entonces se calienta. Los vapores se retiran del alam-
bique conforme se van.formando. Generalmente los vapores -
obtenidos se condensan y el condensado puede dividirse en-
tantas fracciones sucesivas como se desee, separando el ma

terial obtenido en periodos sucesivos.

Destilaciones intermitentes con varias etapas. Como -
en el caso de las operaciones continuas, la finura de la -
separacidén en una destilacidn intermitente, se puede aumen
tar, separando por etapas por interposicidén de una columna
entre el alambique y el condensador y retornando parte del
condensado como reflujo a la columna donde pasa a contraco

rriente entre los vapores que ascienden.

Cuando una columna de destilacidn intermitente contie
ne suficientes etapas de equilibrio y se usa el reflujo ne
cesario, es posible separar una alimentacidén dada casi to

talmente en los productos que la forman.
3. Equilibrio.-
3.1. Definicibn de Equilibrio.-

Se dice que un sistema estd en Equilibrio, cuando se-
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encuentra en un estado tal, que no puede experimentar por-
si mismo cambios esponténeos. Esta condicidn se da siempre
y cuando no existan fuerzas o potenciales similares, pero-

de sentido opuesto.

El equilibrio no implica necesariamente, la ausencia-

de potenciales, sino que éstos estén equilibrados.

En todo cambio que sufre un sistema, se produce ener-
gila; si el cambio es espontédneo, el sistema tenderd a un =
estado de menor energia o menor potencial. Por ejemplo, si
un cuerpo se eleva de la superficie terrestre, tiene una e
nergia potencial causada por la fuerza gravitacional de la
tierra; sin embargo, cuando el cuerpo se deja libre, tien-
de a bajar a un estado de menor energia potencial, tranfor
mandose la energia liberada en velocidad. Al llegar al sue
lo, el cuerpo chocard transformandose a su vez, la energia
cinética en calorifica. E1 cuerpo habrid llegado entonces-
a su estado de menor energia, por un cambio espontdneo es-

tard en equilibrio que puede considerarse estdtico.

No todos los equilibrios existentes son estlticos, el
Equilibrio de fases entre vapor y liquido es un equilibrio
dinldmico, pues al estar una superficie liquida en contacto
con una atmésfera no saturada del vapor de ese mismo liqui

do, existe un potencial; es decir una diferencia de ener--
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gia, causada por la diferencia entre la tendencia al esca-
pe de las moléculas de la superficie liquida por pasar a +

la fase de vapor y viceversa.

Originalmente, debido al potencial que existe, habra-
un mayor nimero de moléculas pasando a la fase de vapor, -
pero llegara un momento en que ese nimero sea igual al de-
moléculas que pasan de una a otra fase; se dirid entonces,-
que la atmdésfera que rodea’'al liquido estd saturada. En es
te momento no habrd diferencia de potenciales, puesto que-
ambas tienden al escape que se ha igualado; existirid equi-
librio, pero no estédtico, ya que las moléculas continuarén
pasando del estado liquido a la fase de vapor, pero pasa--
ran al estado liquido un nimero igual de moléculas; este -
estado solo se logrard cuando los potenciales quimicos del
componente sean iguales, tanto en el liquido como en el va
por. Esto es cuando no exista una diferencia de potencial

entre las dos fases.
3.2. Reglas y Leyes que Describen el Equilibrio.

Describiré un nimero de reglas y leyes cuantitativas-
para describir y definir sistemas en un estado de Equili--
brio fisico. No es una exposicién detallada, sino sblo lo-

necesario para enternderlas.

3.2.1. Regla de las Fases de Gibbs.
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J. Willard Gibbs, describe el equilibrio matemidtica--

mente en términos de el nfimero de componentes, el nfimero -

de fases coexistiendo y las condiciones necesarias para es

tablecer el Equilibrio. En esta forma simple, representan

do un sistema a una temperatura y presidn definida, la re-

gla de las fases se expresa como sigue:

V=C+2 -P
Donde:

Los grados de libertad o grados de varianza del siste
ma en términos de las variables independientes, con--
centracidn temperatura y presidn que deben ser fija--

dos en orden, para definir el sistema en equilibrio.

El nmero de componentes que aparecen en todas las fa
ses en equilibrio donde el niimero de componentes re--
presenta la menor variable constituida para que la --
composicidn de cada fase pueda ser expresada directa-

mente o en términos de una ecuacidn.

El nfimero de fases donde una fase es una parte fisica
mente distinta del sistema,teniendo la misma composi
cidn a través de cada una de las mismas y estd separa
da de las otras partes del sistema, por medio de una-

interfase.
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Asi para sistemas en equilibrio compuestos de una fa-
se vapor y de una fase liquida, fijando dos variables, se-
define un sistema binario en equilibrio. Tres variables un
sistema ternario en equilibrio y a variables un sistema --
con n componentes en equilibrio. Para un sistema compuesto
de tres fases fijando n-1 variables establecemos el equili

bio para un sistema de n componentes.
3.2.2. Mezclas ideales.

Los gases ideales son aquellos cuyo comportamiento se
describe por la ley de los gases ideales, que puede ser ex
presada matemdticamente como:

V=RT/P.

Donde el volimen de una mol. de gas es relacionada a-
las condiciones de temperatura y presidén a través de la Ley
de los gases ideales, proporcionando el factor R. Los ga=-
ses ideales no interaccionan quimicamente para formar nue-
vas especies moleculares o asociacidn fisica a causa de --
las diferencias en vollmenes moleculares y fuerzas atracti
vas moleculares no especificadas. Este mismo criterio pue-

de ser aplicado a liquidos ideales.

Los conceptos de gas "ideal", liquido "ideal", mez---
clas de gases " ideales y mezclas de liquidos "ideales", -

han formado las bases para muchas relaciones cuantitativas,
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describiendo el equilibrio. De principal interés en el cam
po de la destilacidn es la Ley de las presiones parciales-
de Dalton y la Ley de Raoult, que relaciona la presidn e--
jercida por un componente en la fase vapor de una mezcla -
gaseosa a su concentracidn en la fase 1liquida y su presidn

de vapor.

La Ley de Dalton expresa que la presidn total de una-
mezcla de gases es igual a la suma de las presiones parcia

les de los gases mezclados. Asi

P = %Pi = Py * Py + Pgt...tp
igualmente Dalton postuld que la ppesién parcial de un --
gas ideél en una mezcla gaseosa es proporcional a el nime-
ro relativo de moleculas de aquel gas en la mezcla ( o por

su fraccidén mol.). Asi:
Py = ViFy

La Ley de Raoult relaciona la presién parcial-en la -

fase vapor a la composicidn en la fase liquida, se expresa

como

Combinando las leyes de Dalton y Raoult, resulta una-
expresidén describiendo mezclas de vapores ideales y liqui

dos en Equilibrio.
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n n n
P = $p. = =y.P_= 3 x.P.
Lo T * 7 1t 7 11

y para un compuesto individual:

La presidn de vapor Pi de un componente es una propie
dad (nica del componente y es una funcidn directa de la --
temperatura. Asi aumente con un incremento en la temperatu

ra, dada que otro componente se dice que es mls voldtil.

La presidn de vapor y la temperatura son comunmente -

relacionadas por medio de la ecuacidén de Antoine:

log P = A - B

donde A, B y C son constantes para un componente particu--
lar sobre un rango de temperatura relativamente estrecho -
(usualﬁente no mayor de 100 °C ). Valores de estas constan
tes para varios compuestos y familias de compuestos y los-
rangos de temperatura para los cuales las constantes apli-
can aparecen en varias referencias ( P?oyect Report No. Llu;

Perry, etc. )..
3.2.3. Volatilidad relativa.

Es una relacién ampliamente utilizada en cdlculos de-
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destilacidén donde es una medida de la separabilidad; mien-
tras mis grande es el valor de o<ij, la facilidad de sepa-

racidn aumenta. Se define por:
Vol Rs
o St
o<ij =
J VI7%-
J
Para una mezcla ideal es igual a la proporcidn de las
presiones de vapor:
i

B
]

e<ij =

3.2.4. Mezclas de gases no ideales.

Los gases reales y sus mezclas, generalmente no siguen
la ley de los gases ideales, debido a la formacidén de dife
rentes especies moleculares y debido a fuerzas atractivas-
intermoleculares. Las desviaciones de la ley de los gases-
ideales pueden ser expresadas en un nimero de formas y pro
bablemente la mis utilizada desde el punto de vista desti-
lacidn es aquella del factor de compresibilidad y coeficien

te de fugacidad:

PV

Z = RT

Donde Z, es el factor de compresibilidad, representan
do la proporcidn de el vollmen de gas real sobre el de un-

gas bajo las mismas condiciones de temperatura y presidn.
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El coeficiente de fugacidad v relaciona la presibn --
parcial ejercida por un gas real a aquella ejercida, si se

comportara idealmente. Se define como sigue:
V= f/p

donde f es la tendencia al escape o fugacidad definida por

Lewis y Randall como:

4(—3%)=Rlenf
e

A minimas presiones, alrededor de la atmosférica y -- |
mis bajas, la fugacidad es esencialmente igual a la pre---
sidn parcial del gas y el coeficiente de fugacidad es esen
cialmente la unidad, mientras que a presiones mis altas se

desvia ampliamente de la unidad.

Para una mezcla de gases no ideales, el coeficiente -
de fugacidad interviene dentro de la ecuacidén de la lLey de

Dalton como:
V= £/p; = YiFe/py
3.2.5. Mezclas de liquidos no ideales.

En liquidos reales y mezclas liquidas la distancia me
dia entre moléculas es mucho menor que aquella en los esta

dos gaseosos y las fuerzas de atraccidn entre ellas es mu-
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cho mayor.

El comportamiento no ideal se evidencia por la no adi
tividad de vol{imenes cuando los compuestos son mezclados a

temperatura y presidn constante.

La amplitud de la desviacidn de la no idealidad de --
componentes en mezclas liquidas es medido por el coeficien
te de actividad ¥. Aplicando este factor corrector a la -

Ley de Raoult, resulta:

p; = Jix;P;

uniéndo ambos, el coeficiente de actividad y el coeficien-

te de fugacidad dentro de la ley de Raoult resulta:

la cual puede ser utilizada como una base para calcular el.
Equilibrio vapor liquido se las interrelaciones de las va-

riables son conocidas o pueden ser predichas.

La volatilidad relativa en sistemas no ideales se co-

noce como:

Yi’xi _ {i Pivj
o . — =

1] vi/xi ¥5 p5 vi

puede aumentar, disminuir o permanecer constante con incre
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mentos en la temperatura dependiendo sobre todo de la natu
raleza del sistema. Porque la volatilidad relativa menos -
con temperatura que lo que varia la presidn de vapor, esto

es usado muy ampliamente en cdlculos de destilacidn.
3.2.6. Diagramas de Fases.

Los diagramas de fases son utilizados para describir-
sistemas de dos componentes graficando dos o tres variables:;
independientes, composicidn, temperatura y presidn a un va-
lor constante de la remanente. Composicién contra entalpia-
(una funcidn de la temperatura) a presidn constante y compo
sicibén del vapor contra composicidn del liquido graficados-
a presibn constante, son utilizados para describir equili--
brio binario vapor-liquido y en cllculos de destilacidn ---
cuantitativa. La figura 6, ilustra tipos comunes de diagra-

mas de fases binarios.



Figura No. 6 . . : :
Tesis Profesional Diagramas de fases para varios tipos de siste

Juan’C. Tenorio - bi "
Ferndndez. mas binarios.

En la figura los diagramas a, e i, son tipfcos de sis
temas normales o regulares. Los diagramas b, f, js son ti=
picos de los azeotropos homogeneos de minima ebullicidn. -
Los diagramas c, g, k, de azeotropos homogeneros de méxima
ebullicién y los diagramas d, h, 1, de azeotropos hetereo-

geneos de ninima ebullicidn. En los primeros tres sistemas
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unicamente existe una fase liquida mientras que en la cuar
ta dos fases liquidas pueden existir en y bajo la tempera-

tura azeotrdpica.

HEtilen glicol —
21000
o Agua L)
N Presién=228mm Hg|32co?
8 el
N 35000
NN
N ::- g 33650
| N ol 2
< 31,000
12,000
\ 22009
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n’talpla 10,000 ¥ \\ \\§§ 5 - Enta 1p1a
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\\'\ . .
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¢ 5\{ T+ [Juan C. Tenorio -
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o} = 1]
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Fraccibén mol de agua

Diagrama Entalpia Concentracidn.
3.2.7. Efecto de la presidn en el equilibrio de fases.

A medida que la presidn total es incrementada en un -
sistema binario, las temperativas de ebullicién de los com
ponentes puros se incrementa y los puntos de ebullicidn de

sus mezclas también aumentan. En suma, el &rea de dos fa--
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ses en la grédfica t - x disminuye hasta que desaparece a -
la presién y temperatura critica de la mezcla. Esto se in-

dica en la figura No. 7.

Un comportamiento similar se nota en la grifica pt -X
cuando la temperatura es incrementada como se muestra en la
figura No. 8. Se ha observado que al irse incrementando la
presidn la diferencia en los puntos de ebullicidn de los 2
componentes puede disminuir, aumentar o permanecer es esen
cialmente constante, dependiendo de el caracter de los com
ponentes de la mezcla. Asi como de la temperatura critica-

(o presidn) de ninguno de los dos componentes es exedida.

Pr=f 1

‘\Q=mw ‘,/%

Sl ,‘4;>’

3
£, =100 A .
Figura No. 8

Tesis Profesional

Juan C. Tenorio -
4 t.
Fernandez o \
1,
Pyt 1
& x
(o) (5)

Diagramas de fases binarias a diferentes presiones.
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3.2.8. Equilibrio vapor=liquido - Sistemas Binarios.

Vapores ideales y liguidos.- E1l criterio experimental

para el comportamiento ideal de mezclas es:

1.- No hay un cambio neto en vollmen cuando los compo
nentes son mezclados en el estado liquido o vapor. Por lo-

tanto los volimenes son aditivos.
2.- E1 calor de mezclado es cero.

3.- No hay cambio en la agregacidn molecular con res-

pecto a los componentes mezclados y no mezclados.

Mientras que en la mayoria de los casos las mezclas -
no ideales pueden ser detectadas sobre la base del mencio-
nado criterio, es posible para complejos moleculares entre
moléculas diferentes con un cambio neto de volmen igual-
a cero.- También es posible para interacciones fisicas con
efectos de calor endotérmico e interacciones quimicas con-
efectos de calor exotérmico, balancear uno a otro con nin-
gun efecto neto, las probabilidades de ocurrencia de ambos
en una mezcla son remotas, pero se recomienda que la idea-

lidad de las mezclas sea probada por md&s de un criterio.

El dato de composicidn en el equilibrio liquido-vapor
puede ser calculado para un sistema binario asumiendo que-

sea ideal para los datos de presidn de vapor-temperatura -
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de los componentes puros a una cierta presidn atmosférica.
Una serie de temperaturas con rangos desde la temperatura-
de evolucidn de un componente, hasta aquella del otro son-
seleccionadas, y las presiones de vapor de los componentes
son evaluados a esas temperaturas de datos, grdficas o de-

las constantes de Antoine.

El dato de presidn de vapor son entonces usadas en --
las ecuaciones que a continuacidn describiremos para calcu
lar las éomposiciones en el liquido y en el vapor en equi-+
librio a las temperaturas seleccionadas. De la ley combi-
nada de Raoult y Dalton aplicado a un sistema binario, re-

sultan las siguientes ecuaciones:

>
"

1 Pt - P2 / P1 -~ P2

<
1]

P1 X1 / Pt

La linea limite en la fase liquida sobre un diagrama-
Px ( a temperatura constante ) es una linea recta para sis

temas ideales descritos por:

X, (P

1 ' P2 ) + P, =P

2 €

En sistemas binarios ideales y en sistemas reales cu-
yo comportamiento se aproxima a la idealidad, la volatili-

dad relativa es constante o esencialmente constante y el -



31

dato de equilibrio puede ser calculado por:

o< X

) 12 %4
¥q T-0-ec,,) X
X, = e
1 [— 4
12 ¥ Yy (1= =4y

asi, el dato de equilibrio del rango completo puede ser de
rivado de la volatilidad relativa constante o de una vola-
tilidad relativa promedioc, si el valor e< del componente a-
las temperaturas de ebullicidn no difiere mis: que un por-

centaje pequefio.
3.2.9. Liquidos y vapores no ideales.

Aunque muchos sistemas binarios, teniendo los estados
vapor y liquido se aproximan a un comportamiento ideal, la
gran mayoria de los sistemas encontrados en la prédctica son
no ideales en uno o ambos estados. Para los cilculos de -
destilacién es necesario tener datos de composicidn en el-
equilibrio liquido vapor razonablemente precisos. Estos --
pueden ser obtenidos por cualquiera de los siguientes méto

dos.

1.- Pueden ser determinados experimentalmente.
2.- E1 sistema puede ser considerado como ideal en su

comportamiento y los datos pueden ser calculados de las e-
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cuaciones ideales.

3.- Los datos pueden ser calculados de unos pocos pun

tos experimentales pero utilizando ecuaciones empiricas.

4.- Pueden ser estimados aproximadamente de datos fi-
sicos de los componentes puros sbdlo con el uso de relacio-

nes empiricas.

Puesto que ninglin método para calcular datos de equi-
librio liquido - vapor, es completamente, preciso, datos -
experimentales reales deben ser utilizados en todo lo posi
ble. Para sistemas que se saben aproximadamente ideales, -
el uso de ecuaciones ideales pueden ser satisfactorios den

tro de los limites de precisidén de ingenieria.

Cuando los sistemas se saben que no son ideales, es -
necesario utilizar el método 3, si todos los datos experi-
mentales no estadn disponibles. El1 método 4, se debe usar -

sblo para aproximaciones poco exactas.

Porque el coeficiente de fugacidad es un factor correc
tor cuantitativo, mostrando el grado de la desviacidn de -
gases reales del comportamiento ideal y porque el coeficien
te de actividad es un factor corrector similar, relacionan-
do el coﬁportamiento de liquidos reales a el de liquidos -

ideales, cdlculos de estos coeficientes como una funcidn de
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la temperatura, presién y composicidn es escencial para el
cdlculo de datos de Equilibrio liquido vapor. También por-
que las destilaciones son practicamente siempre conducidas
a condiciones de presidn constante, sblo los datos isobari
cos son utilizados en aplicacidn directa para cdlculos de-
disefio. Asi, la relacidn entre los coeficientes, temperatu
ra y composicidén a presidn constante son de particular in-
teres. Ademds mis destilaciones son conducidas a bajas pre
siones, donde elrcomportamiento de la fase vapor, es escen
cialmente ideal y los coeficientes de fugacidad son aproxi
madamente la unidad. Porque de esto m&s esfuerzos han sido
enfocados para el estudio de soluciones no ideales a tra--
vés de la correlacidn de coeficientes de actividad con com

posicidn a presidn constante.
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ITI. EQUIPO UTILIZADO EN EL PROCESO DE

DESTILACION.

El objetivo de un equipo de destilacién, es poner en-
contacto las fases liquida y vapor para alcanzar el Equili

brio.

Ya que la velocidad de transferencia de masa, aumenta
en proporcidn directa al drea de contacto entre las fases,
se han disefiado los equipos de destilacidn, de tal manera-
que el &rea de transferencia o de interfase, sea la mayor

posible.

Para facilitar esa transferencia, las columnas comer-
ciales, siempre tienen aditamentos internos, que aumentan-
el érea'interfacial. Convencionalmente los aditamentos in-
ternos se agrupan en dos grangdes divisiones: platos y em-

- paques.

Columna de Platos.- Son cilindros verticales; en los
que la operacién de separacidn se lleva a cabo en diferen-

tes pasos sucesivos de equilibrio!.

Columnas Empacadas.- En las que la operacidén de sepa

racidén, se lleva a cabo en forma diferencial o continua.

1.- Platos de Destilacidn.-

Un plato de destilacidn es
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una placa horizontal, que mantiene una acumulacidn de 1i--
quido descendente, por lo general de algunos centimetros -
de espesor, a través de la cual fluye el vapor ascendente.
Para permitir este paso de vapor, el plato debe tener aber
turas de alglin tipo. Seglin el disefio, el liquido puede -—-
fluir por las mismas aberturas, o bien a través del plato-
a una o varias " bajantes " verticales, que lo conducen al
plato inferior. Este tipo de flujo a través del plato es -

el que se encuentra en la mayoria de las instalaciones.
1.1. Platos de Flujo Transversal.

La figura No. 9, muestra esquemdticamente la forma co
mo opera una columna tipica con platos de flujo transver--
sal. E1 reflujo liquido fluye a través de cada plato y so-
bre un vertedero hasta una bajante que lo lleva al plato -
inferior. Los vapores pasan desde el fondo de la columna -
hasta el domo a través de las aberturas del plato. Al pa--
sar por cada plato, el vapor también atraviesa la acumula-

cién que fluye sobre é&1.
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Operacidn de un plato de flujo transversal.

Seglin se elustra en la figura No. 10, usualmente el -
vertedero de salida es una represa poco profunda que se ex
tiende sobre una cuerda del plato circular. La bajante sue
le formarse prolongando la placa del reborde de derrame ==
hasta un punto cercano al plato inmediato inferior. Aun--
que la prolongacidn puede ser vertical, frecuentemente se-
inclina hacia la pared de la columna. Para facilitar la --
distribucidén del liquido a través del plato, pueden usarse

también vertederos de entrada, como aparece en la figura.-
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(Respecto a bajantes, se usan también tubos de seccidn cir

cular para platos grandes con cachuchas de burbujeo).

Vertedero Vertedero
de de

Bajante

Figura No. 10
Tesis Profesional
" , Juan C. Tenorio -

o | Ferndndez
salida

Bajazte
Vertedero

de
eatrada

Bajantes y vertederos tipicos.,

La mayoria de los platos de flujo transversal se do--
tan de vertederos de salida para asegurar que se mantenga-
el nivel 1liquido deseado. Debido a que el nivel del 1liqui-
do tiene que subir arriba del borde, su altura sobre el --
plato debe ser mayor que la de dicho borde. Esta altura a-

dicional puede llamarse " altura de flujo ".

AGn cuando el flujo de un lado a otro del plato es lo
usual en estos casos se ha empleado otros arreglos como se
ilustra en la figura no. 11, ubicada en la siguiente pagi-

na.

Sobresalen entre los platos de flujo transversal, los

siguientes tipos: de cachuchas de burbujeo, perforados de-
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Vertederos de entrada

Figura No. 11
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Vertederos de entrada

) Diversos arreglos de platos; las flechas indican la -
direccién del flujo del 1liquido; las &dreas sombreadas indi
can las bajantes al plato inmediato inferior.
vdlvulas, uniflux, kascade y benturi. Todos estos se usan-
comercialmente en los Estadds Unidos. Ademés de estos tipos
los platos montz y kittel, se usan en Europa. E1l disefio —-
montz es semejante en principio al de los platos uniflux.-
El plato kittel, es raro en el sentido de que es un plato-
de flujo transversal que no hace uso de bajantes. En la fi
gura No. 12, se esquematizan algunos de los mencionados td

pos de platos.
1.2. Platos de Tipo Regadera.

Cuando no se utilizan bajantes, los platos pueden cla
sificarse como de tipo regadera. En la figura se ilustra -
la operacién de uno de estos platos a bajo flujo de liqui-
do y vapor. El nivel indicado del liquido resulta de la --

caida de presidn ocasionada por las corrientes a contra --
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flujo; el nivel del ldquido en el plato crece hasta que su
altura hidrostdtica balancea la caida de presidn del vapor
a través de las aberturas del plato y el nivel del liqui-
do. Cuando son instalados correctamente, los platos de re-
gadera dan origen a un flujo realmente a contracorriente -

entre liquido y vapor.

Reflujo

Figura No. 13
Tesis Profesional
Juan C. Tenorio
Ferndndez

Operacidn de platos de tipo regadera con flujos
bajos de liquido y vapor.

Los principales platos de regadera son los turbogrids

y los ripple, los cuales ambos se usan sin bajantes.
1.3. Comparacidn entre platos.-

Los factores que intervienen en la seleccidén de un --
plato incluyen: capacidad, eficiencia del contacto liquido

vapor, gama de condiciones de operacidn satisfactorias, --
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caida de presidn, retencidn de liquido en el plato, propie
dades de la alimentacidn, costos de inversidn e inventario
de mantenimiento. En la tabla No. 1, para su referencia cd
moda se resumen las diferentes caracteristicas que afectan
la seleccidn de platos. Cabe sefialar que las cantidades --
que aparecen deben usarse con precaucidn ya que solo son a
proximaciones a crosso modo, con el {inico objeto de indi--

car las cualidades relativas de los varios tipos de platos.
1.4%. Otros componentes de los platos.-

A pesar de que en la breve explicacidn que se expone-
de los diferentes tipos de platos, se mencionan y se expli
ca el funcionamiento de algunos accesorios, aquil se hard -

en forma separada.

1.4.1. Ductos de bajada.-
Conducen el ligquido de un --
plato, al plato inmediato inferior. Deben estar disefiados-
para manejar una capacidad adeucada de liquido y al mismo-

tiempo, ocupar una &rea transversal minima.

1.4.2. Cejas de salida.-
Son bordes que mantienen una-
altura predeterminada del lIquido en el plato, de modo que
el vapor que sube del plato inferior burbujee o fluya a --

través del liquido en el plato, antes de que escape al pla
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CARACTERISTICAS DE PLATOS.

Tipo de plato Capacidad Eficiencia Gama de Caida de Retencidn Sensibi Egnzzgiizglcnes
relativa. relativa. operacién  presidn. de liquido. lidad a P .
. % del mi- la carga*
nimo.

Cachuchas 10 1.0 10 100 Moderada Moderada Insensible

Uniflux 10 1.0 Moderada Moderada Insensible Bajos. Inventa-
rios de manteni
miento.

Criba 1a2% 1l Twl 35 100 Baja Moderada Sensible

1 ; Ventajosos. en- Tabla No. 1
Vilvulas 1.2. 1.4 1% O -10 100 Moderada Moderada Insensible operaciones al- Tesis Profesional
: 5 . . vacio. Juan C. Tenorio

Benturi 1.0 1.0 10 100 Baja Baja Insensible Pevhundes
BAjos. Inventa-

Turbogrid 1.2 1.5 0.8 50 100 Baja Moderada Insensible rdos de manteng
miento.

Ripple 1.2 4,4 1.4 50 100 Baja Moderada  Insensible Ventajosos. en-
operaciones al-

Kittel 1.0 1.0 35 100 Baja Baja Insensible vacto.

%* Indica los efectos relativos de la corrosividad o la limpieza de la alimentacién en la
operacidén de la coltmna.
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to superior. En algunos casos se usan cejas de altura ajus

table.

1.4.3. Cejas de entrada.-
Sirven para distribuir el --
flujo de 1liquido que llega del plato superior y para evi--

tar que el 1liquido golpee con fuerza las cachuchas.

1.4.4., Bafles redistribuidores.-

Si las cachuchas exte
riores en el plato, estdn colocadas en forma tal que la dis
tancia entre la cachucha y la pared interior de la columna
es mayor de una pulgada, se pueden cdlocar bafles redistri
buidores de tal modo, que la distancia entre los bafles y-
la cachucha sea igual al espaciamiento entre los bafles y-
la pared de la torre. (La altura de los bafles deberd ser-

-al menos, dos veces la altura del liquido.).

1.4.5. Bafles Antiespumantes.-

Se utilizan cuando el -
liquido tiene gran tendencia a formar espumas. Consisten -
de una placa colgada del plato superior, sobre la ceja de-
salida y que se extiende una pequefia distancia dentro de -
la superficie del 1liquido a manera que sblo se permita el-

paso del liquido y no de espuma.

1.5. Empaques.-
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Como en el caso de los platos, los empaques se colocan
en las columnas de destilacién para mejorar el contacto en
tre los liquidos descendentes y los vapores ascendentes. U
na definicidn actual de empaque es: Dispositivo de contac-

to vapor-liquido no clasificable como plato.

Algunos empaques modernos funcionan de modo semejante
a los platos, en el sentido de que promueven la formacidn-
de acumulaciones de liquido a través de las cuales burbu--

jea el vapor.

Las columnas empacadas somppopulares para destilacidn
de laboratorio y en planta piloto, pero sus aplicaciones -
en grandes columnas comerciales son pocas en comparacidn -

con las de platos.

Los empaques se dividen en dos grandes grupos: De uso
general y de alta eficiencia ( en cuanto a contacto vapor-

liquido ).

1.5.1. Empaques de Uso General.-

Los empaques de uso -
general se utilizan donde es necesario un niimero relativa-
mente pequefio de etapas de equilibrio. Se subdividen prin-
cipalmente en " anillos y sillas ". Algunas'variedades més

especializadas son panapak, spraypak y gooldlde. (Se usa -
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otro tipo de materiales incluyendo coque, piedra, enrejados

de madera, cadenas de traccidn y cana de vidrio.)

1.5.2. Empaques de alta eficiencia.-

Incluyen los si--
guientes tipos: stedman, de malla ( Mc mahon, dixon, borad)
de metal perforado cannon y de hélice. Estos empaques son-
caros y se usan con mayor frecuencia en pequefias columnas-
de laboratorio, pero se han utilizado en algunas instala--

ciones comerciales.

1.5.3. Materiales de Construccidn.-
Hay gran variedad,-
porcelana, cerdmica especial gruesa, cerdmica resistente a
los &lcalis, carbdén, acero de diversas aleaciones y plésti

cos como el polietilieno.

1.5.4. Rejas de distribucidn.-
Para empaques tales como
anillos o sillas, se necesita una reja de distribucidn pa-
ra soportar el empaque al mismo tiempo que permitir el pas

so de liquido y vapor.

1.5.5. Placas de fijacién.-
Ya que el movimiento de uwn
na cama puede ocasionar que las particulas de un empaque-

se vompan, en ciertas ocasiones se colocan placas de fija-
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Empaque cannon de metal multiperforado.

cidén sobre las camas de empaque colocadas al azar. Estas-
placas deben ser suficientemente pesadas como para impedir
movimientos en la cama, pero no tanto como para aplastar -

el empaque.

1.5.6. Redistribuidores.-
Para contra atacar el efecto
de canalizacidn en algunas columnas grandes, se utilizan -

redistribuidores de ligquidos.
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IV. VARIABLES INVOLUCRADAS EN EL COSTO DE

LA TORRE.

Para lospprdpositos de este estudio se define cada u-
na de las variables que intervienen en el costo de las to-

rres ( al nivel indicado en péginas anteriores ).
1.- Cllculo del diédmetro de la torre.

El didmetro de la torre y en consecuencia su seccidn-
transversal, debe ser suficientemente grandes para manejar
el gas y el 1liquido a velocidades que no vayan a causar la

inundacidn o el arrastre excesivo.

Obtenida esta velocidad ( .se explica adelante como se

obtiene ) de la siguiente fdrmula:

V= Q/S = Pie >/Seg = _Pie
pie? geg

Despejamos S y nos queda:

S = Q/V = Pie® / Seg = Pie
Pie , Seg

Esta es la seccidn transversal y tomando en cuenta la fér-

mula para una seccidn ciega circular.

g = Wa p°
m
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Despejando:

D = S
0.785

Con esto ya se obtiene el dié&metro de la torre.

Por lo tanto la variable necesaria es la de la veloci

dad dentro de la torre.

En general, el rango de operacidn utilizado en opera-

ciones industriales para torres de flujo cruzado es:

0.4L V superficial Pv 2.3 para cachucas de burbu-
jeo.
0.5L V superficial Pv 2.5 Para platos perforados.

Donde Vs es la velocidad superficial en la torre eﬁ -
Pie/seg va es la densidad del gas en Lb/Pie3.

Estos valores fueron establecidos para espaciado en--
tre bandejas de 18 pulgadas y el limite superior variara -
con el espaciado entre bandejas. Sin embargo el rango esta
ble de operacidn es generalmente cuatro a cinco décimas pa

ra ambos, cachuchas de burbujeo y bandejas perforadas.

Basado en la correlacién para limitar el flujo de va-
por referido a la alimentacidn, Souders y Brown propucier-

ron la relacién:
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V max = Kv /91 —/Dv
N

La constante Kv es una funcién del espaciamiento en--
tre bandejas y sello de liquido. Las lineas curveadas (11i-

neas c) en la figura No. 14.
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Capacidad de columnas con platos de chachuchas--

de burbujeo.

Representa la constante de Souders y Brown. El drea -
sombreada (lineas b) representan la constante estimada por
la compafifa Vulecan para liquidos no espumosos con tensidn-
superficial mayor de 20. La linea a , pepresenta la cons--
tante obtenida en destilaciones de baja temperatura, usan-

do cachuchas de 1 pulgada.

La miaxima capacidad de vapor predecible con las cons-
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tantes de Souders y Brown, es generalmente 20 a 50% menor-
y son usados por lo tanto como estimados conservadores de-

capacidad de columnas.

Las nuevas bandejas de vdlvulas (flexitray, Nutter, -
Glitsch) tienen una mayor capacidad que las bandejas de ca
chuchas de burbujeo. La capacidad de las bandejas Nutter -
puede estimarse por medio del factor de Souders y Brown (-

curvas e ) con las siguientes modificaciones:

Para fraccionamiento de multicomponentes multiplicar

Kv X 1.7.

Para fraccionamiento de mezclas binarias, multiplicar

Kv X 1.87.

Para fraccionamiento de hidrocarburos ligeros, multi-

plicar Kv X 1.50.

Huang y Hodson han desarrollado una carta anexa para
estimacidén de méxima capacidad de vapor para columnas de -

bandejas perforadas.

Ellos han incorporado el efecto de la tensidn superfi
cial en su correlacidn, pero las contantes reflejan un se-

1lo de liquido constante.

2.- Célculo del diémetro en torres empacadas.
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El cdlculo del didmetro de torres empacadas es segfin-

el siguiente procedimiento:

Se utiliza indudablemente la férmula para obtener el-

didmetro de un circulo:

D = S
0.785

Que como se vid se deduce de:

La variable a definier es S, la cual se obtiene de:

s = 67
G”inundacién.

Donde:

G”= Velocidad superficial de la masa gaseosa lb/hr pie2
G”inundacidn = Velocidad de inundacidén de la masa ga-

seosa 1lb/hr pie 3.

G”( velocidad superficial de ma masa gaseosa ) se to-
ma el mdximo flujo liquido en el interior de la torre y es
un valor que se obtiene a partir de los datos de alimenta-
cibn.

G“inundacidn, se obtiene de la siguente igualdad:
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( inund)? ce @1)%?2 Puw = AP

g7c PG pL pL Z

en la gréfica No. 15, se correlaciona ( para rellenos desor
denados ) perfectamente las velocidades de inundacidén con -

la curva superior.

El valor de AP/Z se obtiene de la grafica teniendo -

el dato de:

»

Le
i 2

(e g

Cf = factor de caracterizacidn (particular para diver

0,40
sos empaques ).
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Donde:

l‘i = Viscocidad del 1iquido, centipoises.

8

g“c= Constante de conversidén 4.18 X 10" (1b masa) pie/lb -

fuerza ) seg.z.

/2
PL

P

Densidad del gas 1b/pie3.

Densidad del liquido lb/pie3 .

Densidad del agua 1lb/ pie 3.

De- la fdrmula anterior se despeja G.

; con -
inundacidn 7

este valor se puede ya obtener el valor buscado que en la-

superficie transversal.
3.- Calculo del N(meroc de Bandejas.

Método de Mc Cabe y Thiele.

Este método aunque no es muy riguroso, es sin embargo
el més Gtil, ya que no requiere datos detallados de ental-
pia. E1 método Mc Cabe y Thiele requiere sdlo concentracio
nes en equilibrio. Este método serd adecuado para la mayor
parte de los casos, excepto cuando las pérdidas caldricas-

o calores solucibn, sean grandes.

Seccidén de enriquecimiento.- Reflujo del condensador-

total en el punto de burbuja.

Consideremos una seccibén del fraccionador, ubicada --
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por encima del punto de introduccién de la alimentacidn, -

como lo muestra esquemdticamente la figura No. 16 A.

7 72 2
y* = f(x)
; 7 ) Hoiv - /] nPendientsé=ﬁ—f1 TFlgur‘; N? : ?6 1
l =x x P, esils roresiona
o rt £ Juan C. Tenorio
R= ‘
R» Fernandez
R+
i )
L 6
K o+ ¥y 1 o1

x = fraccién molar de 4 en el liquido

El condensador extrae todo el calor latente del vapor

de mis arriba, pero no enfria el liquido mis distante. Por

lo tanto el reflujo y el producto destilado son liquidos -

en el punto de burbuja y Y1 = X

D~ XO . Desde que el liqui

do que cae de cada bandeja (L) y el vapor que deja cada --

bandeja (G), son constantes.

Las bandejas que se muestran-

son tedricas, de manera que el vapor de composicidn Yn de-

la N-sima bandeja estard en equilibrio con el liquido de -

composicidn Xn’ que sale de la misma bandeja. Entonces, en

coordenadas X, Y. E1 punto ( Xn Yn), cae en la curva de e-

quilibrio.

Un balance de materia total para la envolvente de la-

figura es:
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G

L +D

L/D

Y como R
Por lo tanto:

G=D(R+ 1)
Para el cémponente A

Gyn+1=LX +DX,

De lo cual la linea de operacidén para la seccidn de -

enriquecimiento es:

. L D X
Yne1=—gx +3 %
X
R D
Y. v 1= g ¥ Y e

En coordenadas XY esta es la ecuacién de una linea rec
ta (Figura No. 16 (B) ) de pendiente L/G = R ( R+ 1) y -
que corta al eje y en el punto XD/ ( R+ 1 ). Ademds se --
muestra en la figura la habitual construccidén en " Caja de
escalera " entre la linea de operacidén y la curva de equi-
librio para obtener la variacidn tedrica de la concentra--
cién en cada bandeja. La construccién no puede llevarse més

alld del punto P. como es obvio.

Seccidn de agotamiento: Vapor recalentado en equili--

brio con el residuo.

Consideremos la seccidn del fraccionador ubicada por-

debajo del punto de introduccién de la alimentacién como -



57

se muestra esquemldticamente en la figura No. 17 A.

Figura No. 17
Tesis Profesional
Juan C. Tenorio
Ferndndez

fraccién molar de A en el vapor
=
3
:
3

I, 7
|

Recalentador

l.‘ l~_ ’M
% = fraccién molar de 4 en el liquido
()

(0)

Nuevamente las bandejas son tedricas. Los régimenes -
de flujo L y G son constantes de bandeja a bandeja, pero -
sus valores no son necesariamente iguales a aquellos de la

seccidn de enriquecimiento. Un balance de materia total:

L=G+W : B= L~ W
Y para componente a.
LXn =Gym+ 1 + Wxw
Esto da la ecuacidn de la linea de operacidn para la-

seccibén de agotamiento.
Ym+ 1=

Ym+ 1 Xw

"
[l led|
>
n
=
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Esta es una linea recta de pendiente L/G = L (L-W). -
Si el vapor recalentado, Y w, se halla en equilibrio con -
el residuo Xw. El1 primer escaldn en.la construccidn en ca-
ja de escalera representa el recalentador. lLos escalones-

no pueden llevarse mis alld del punto T.

El punto de interseccidn de las dos lineas de opera--
cidén, no establece necesariamente la demarcacidén entre las
secciones de eriquecimiento y de agotamiento de la torre.-
Més bien es la introduccidn de la alimentacidn la que rige
el cambio de una linea de operacidn a otra y la que esta-+
blece la demarcacidn; y, por lo menos en el proyecto de u-
na columna nueva, se dispone de alguna amplitud para la in

troduccidn de la mezcla.

Consideremos la separacidn mostrada parcialmente en la
figura No. 18. Para una alimentacién dada, son fijos Zp y-
la linea q ( la cantidad q, es el calor necesario para con
vertir I mol de alimentacidn desde su condicidn HF’ hasta-
la de vapor saturado, dividido por el calor latente molar-

HG = HL'

T S
Ay -~ 8,

La alimentacién puede introducirse en cualquiera de u

na diversidad de condiciones térmicas oscilando desde un -
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% Figura No. 18
g . . Tesis Profesional
= / Juan C. Tenorio
L 5 /K o Ferndndez

(o) (6) (¢) (6ptimo)

* = traccion molar de 4 en el liquido

Ubicacidén de la bandeja de alimentacién.

liquido que se halla bien por debajo de su punto de burbuija
hasta la de un vapor sobrecalentado, siendo q diferente pa
ra cada uno de los casos. Las condiciones tipicas se dan -
tabuladas en la Tabla No. 2, con el correspondiente inter-
valo de valores de q. La linea q, es una linea recta de --
pendiente q/(q-1); siendo la ecuacidn de la recta:
y=—(—§ﬁ—x- 7 F
d (q-1)
La interpretacidn gré&fica de los casos que se mencio-

nan en la tabla No. 2, se muestran en la figura No. 19'

Para determinados productos de mds arriba y residuales

Xp ¥ Xy son fijos, si se especifica la relacibén de reflujo,
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la ubicacidn de la 1linea de enriquecimiento DG estarad fija
da y la linea de agotamiento KC puede pasar por la linea gq
en E. ST se introduce la alimentacidn en la séptima bande-
ja a partir de arriba, (figura No. 18A), la linea DG, se u
tiliza para las bandejas 1 a 6; y comenzando con lawsépti-
ma bandeja debe utilizarse la linea KC, si de otro modo de

alimentacidn se introduce por encima de la cuarta bandeja-

Liquido por
, ., debajo del punt
Liquido de burbuij
& saturado
_
o
Z Liquido
[ -+ vapor
S .
i g ‘ Figura No. 19
8| Vapor Tesis Profesional
©| saturado . Juan C. Tenorio
o ’
E Fernandez
=
]
v
v
2
Il
>~ Vapor
sobrecalentado

Ty 2 ‘o
x = fraccién molar de 4 en el liquido

Ubicacidn de la linea q, para condiciones tipicas
de alimentacidn.
desde arriba (figura No. 18B). la 1inea KC, se utiliza pa-
ra todas las bandejas ubicadas por debajo de la cuarta. -
Es clara que deberd hacerse una transicién de una linea de
operacidn a otra en algln lugar entre los puntos C y D, pe
rc servird cualquier punto dentro de estos limites. Resul-

tarid el minimc nlmero total de bandejas si los escalcones -



61 Tabla No. 2
Tesis Profesional
Juan C. Tenorio
Condiciones térmicas para la alimentacidn Fernandez )
o H H
Condicidn G L HSF HLF HF G - F d
de F, Moles/h F, moles/h ‘ ’ : ’ g= H - H g = 1

Alimentacidn  pie? pie? Btu/mol Btu/mol Btu/mcl G L

Liquiéo por

debajo del 0 F H H < H ~>1,0 1.0
punto de - F E L . >1
ourbuija

Liguido

satursaco 0 F H

- P H L0 o
= L
Mezcla de - S T =
liquido v £ L . = F
vapor & pe GF+LF E HG HL HG> HF> HL F e
1,0>q>0 o
Vapor F 0 H_ H 0 0
saturado L G
Vapor sobre- ‘.>3___>0
calentado F 0 H H > H <0 g-1
F B G

¥ En este caso, la interseccidén de la linea g con la curva de equilibrio permite obtener las

composiciones del liquido y del vapor en equilibrio que comprenden la alimentacién. La -
linea q es la linea de operacidn para evaporacidn répida para la alimentacidn.
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del diagrama se toman tan grandes como sea posible, o si -
se hace la transicidn, ni bien se pasa la intersecidn de -
la 1linea de operacién como se indica en la figura No. 18C.
Esta es la prictica a seguir para el proyecto de una colum

na nueva.

Optima Relacién de Reflujo.

Una relacidn de reflujo entre la minima y la infinita,
nos darid la separacidén deseada, con el correspondiente ni-
mero de bandejas tedrieas necesarias, variando desde el in

finito, hasta el minimo como se ve en la figura No. 20.

Figura No. 20
Tesis Profesional
Juan C. Tenorio
Ferndndez

Relacién de reflujo.

nimero de etapas tedricas

N

Relacidn de etapas.

N

Fm

R = relacién de reflujo

La determinacidén del niimero de bandejas para varios -
valores de R, juntamente con los valores limites de N (NG
mero minimo de bandejas tebricas) y R (Reflujo minimo), -

generalmente permitiran representar la totalidad de la cur

va con exactitud suficiente para los mds de los fines.
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El sistema de coordenadas de la figura No. 21, permi-

tird ubicar ficilmente los extremos de la curva, evitando-

las dificiles asintotas.

10
_ Relacidn de reflujo.
e i '
Relacidn de etapas.
M Figura No. 21
Hp ¥ Tesis Porfesional
Juan C. Tenorio
ﬁm "O L4
= Fernandez
'm

R/(R+1)

La relacidn de reflujo que debiera utilizarse para un
- » . - - .
nuevo proyecto, deberia ser la minima, o la mis ecédnomica,

para la cual los costos serdn los menores. Obervar la figu

ra No. 22.
=
W
o
S
i
S
o .
3 Costos de Figura No. 22
® operacién Tesis Profesional
% Juan C. Tenorio
. Ferndndez
%
3 |
o I
|
UR 6ptimo

R,
” R = relacién de reflujo

La més econdmica (8ptima) relacidn de reflujo.
En la relacidn de reflujo minimo, la columna requiere
un nmero infinito de bandejas y consecuentemente el costo
fijo es infinito, pero los costos de operacidn (calor para

el recalentador, el agua refrigeratne del condensador, la-
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potencia para la bomba de reflujo) son menores. Al aumen--
tar R, el nlmero de bandejas disminuye r&pidamente, pero -
el didmetro de la columna aumenta debido a las céntidades—
més grandes del liquido y de vapor recirculados por unidad

de cantidad de alimentacidn.

El condensador, la bomba para el reflujo y el recalen
tador deben también ser més grandes.Por lo tanto, los cos-
tos fijos disminuyen hasta un minimo y luego aumentan nue-
vamente -hasta el infinito a reflujo total. Los requewimien
tos de calentamiento y de enfriamiento aumentan casi direc
tamente con la relacidn de reflujo como se indica. E1l cos-
to total que es la suma de. los costos fijos y de operacibn
debe, en consecuencia, pasar por un minimo para la éptima-
relacidn de reflujo. Esto sucede frecuentemente pero no --
siempre, para una relacidn de reflujo préxima al valor mi-

nimo ( 1.2 R_ A 1.5 R ).
m m
4.- Espaciado entre bandejas.

El espaciado entre bandejas, se elije usualmente en -
primer lugar en base a la facilidad de su construccidn en-
mantenimiento y al costo, verificandolas luego para poder-
contar con una adecuada seguridad contra una inundacidn. -
Para casos especiales donde la altura es de la mayor impor
tancia, se usan espaciados de 6 pulgadas. En todos los ca-

sos, excepto para las torres de difmetro mds pequefio, un -
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minimo favorable del espaciado desde 18 pulgadas. Para la-
mayor parte de las instalaciones de refineria de petrdleo,
se utilizan de 18 a 20 pulgadas para torres de dilmetro su
perior a 4 pies, aumentandose el espaciado para didmetros-
mayores, a fin de facilitar la limpieza y la extraccidn de
las bandejas a través de la cubierta. Ver la tabla No. 3,-

con un resumen de valores recomentados.
5.- Altura equivalente a un plato tedrico.

El concepto de la altura de la seccidn empacada, equi
valente a un plato tedrico en una separacidn particular, -
fué introducido para hacer una comparacidn entre la eficien
cia de las columnas empacadas y las de platos. También eso
sirve como base de comparacidn de la teoria bdsica de tran

ferencia de masa.

La altura equivalente a un plato tedrico ( H ETP), es

t4 definida por la siguiente ecuacidn.

HETE =

Para una separacidn de una mezcla binaria, cuando las
lineas de operacidn son rectas y paralelas (ésto es: - - -
mG /L. = 1.0, HETP = H ), o sea, la altura equivalente a

m m ov
un plato tedrico es igual a la altura de la unidad de trans

ferencia.
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Espaciado entre bandejas.

Didmetro de la torre. Espaciado entre bandejas.

Pies Pulgadas

6 pulgadas minimo

4 o menos ' 18 - 20
4 - 10 ' 24
10- 12 30
12- 24 36

Tabla No. 3
Tesis Profesional
Juan C. Tenorio
Fernindez
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Cuando las lineas de operacidn son rectas (pero no pa
ralelas), la ecuacidn es:

HETP _ ( ™em/Lm) - 1

H " In (m, /Im)
ov Gm

Gerster estudid los factores que relacionan la eficien
cia del plato de Murphree, la eficiencia total de la colum
ma y el concepto de la altura de la unidad de transferen--
cia H. Ellos introdujeron el concepto de platos equivalen-
tes a un plato tebrico ( PETP ), y el de platos por unidad

( PTU ).

Por otro lado, también se desarrollaron férmulas empi
ricas para el cllculo de lé HETP, a partir de datos experi
mentales y propiedades del empaque y sistema. Murch, Ellis,
Hands, Whitt y Cornell, consideraron varios factores que a

fectan el HETP en columnas de destilacidén empacadas.

Cornell propone las siguientes ecuaciones para calcu-

lar HV y HL :
, VY 5605 ¢ D_yx ,0.03
v T L, T 12 e
Ho= Pse’® 2y 0435
donde:
c = TFactor de correccién para la altura del liquido a ve-

locidades elevadas.



68

D = Didmetro de la columna.

z = Altura empacada entre distribuidores.

ch = ﬂ“v/fv Dv NGmero de Schmidt para el vapor.

Sep = ~“ L/PL D, NGmero de Schmidt para el liquido.

L = Masa velocidad del liquido.

f1 = (‘/«L)O'16 Relacidn de la viscosidad del 1liquido a
! las condiciones de la columna y la vis-

cosidad del agua a 20 °C.
f, = ( ﬂw ) ikl Relacidn entre la densidad del agua a -

20°C y la densidad del liquido a las con

dicipnes de la columna.

£, = (g:% ) B Relacidn de la tensidn superficial del
agua a 20°C y la tensidn superficial --
del liquido, a las condiciones de la co
lumna.

x = 1.24 para empaque tipo " Anillos Raschig "

x = 1.11 para empaque tipo " Silletas Berl ".
ﬂy'_ Hv (L.fl‘ﬁg,fB_)n Determinado de datos experimenta
- 0.5
Scy, les de las figuras 23'y 24.
0.5
= (s . :
ScL Determinada de datos experimentales-

de las figuras 25 y 2E.
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n = 0.6 para empaques tipo " Anillos Raschig "

n = 0.5 Para empaques tipo " Anillos Berl ".

6.- Destilacibén de Multicomponentes.
6.1. Métodos cortos.-

Los métodos cortos que proporcionan resultados apro--
ximados en la resolucidn de sistemas de multicomponentes,-
son de gran utilidad en el disefio de columnas de destila--

22
cion.

En algunos casos, los datos de equilibrio no son lo -
suficientemente confiables como para justificar el trabaijo
que implica el disefio por métodos rigurosos; en estos, la
cantidad de cdlculos y el tiempo empleado, son considera-
bles. Se hace necesario por consiguiente el uso de compu-

tadoras.

En otros casos, {nicamente se desea una respuesta a-
proximada de las dimensiones del equipo, para poder reall
zar (como en el caso que estamos analizando) estudios eco
némicos de optimizacién, eﬂ los que es necesario encontrar
las condiciones de funcionamiento y disefio que producirén

los minimos costos de inversién y operacidn.

Estos métodos cortos pueden dar una idea mis o menos
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Correlacidn HG para varios Correlacidn Hy para varios

tamanos de anillos Raschig. tamafios de sillas Berl.

Figura No. 23
Tesis Profesional
Juan C. Tenorio
Ferndndez

Figura No. 24
Tesis Profesional
Juan C. Tenorio
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exacta del tamafio del equipo necesario para efectuar una =~
separacidén determinada bajo condiciones determinadas. Una-
vez que se han establecido las condiciones determinadas. U
na vez que se han establecido las condiciones éptimas, pue
de procederse al disefio del equipo, haciendo uso de méto--
dos rigurosos. Asi el procedimiento por métodos cortos re-
sulta conveniente puesto que, en general, disefiar una co--

lumna por medio de ellos es mucho mis sencillo y répido.

El disefio de una columna de destilacidn por medio de-

métodos cortos,se compone de los siguientes pasos sucesi--

vos:

1.- C4lculo del nfimero minimo de platos.

2.- Cdlculo de la composicidn en el destilado y los-
fondos. .

3.- Cilculo del reflujo minimo y reflujo actual.

4. - Cdlculo del nfimero de platos tedricos.

5.- Calculo del plato de alimentacidn.

6.- Cilculo de la eficiencia de la columna y niimero-
real de platos.

To= Cdlculo del dié&metro de la columna (ya se consi-

derd. )

A continuacidn se describen los pasos que nos intere-

san para los fines del presente trabajo.
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U 6.2.1. Cdlculo del reflujo minimo.
Método de Underwood.-

El reflujo minimo para una torre de destilacidn de --

multicomponentes, se puede calcular por la ecuacidn:

(L)=_Z o<i xiD ¥
D n 1=1 o _ ¢

donde 6 es un valor tal, que:

£ o<i xif
n=1 <%i - @

-(1+P) =0

La ecuacidn anterior tiene n soluciones para 6.

El valor de ©lque se desea, es aquel que satisface la

ecuacidén siguiente:
o(HK £ 8 £ o< K

Para encontrar el valor de ©, es necesario utilizar -
métodos de tanteo y error. Se recomienda como primer tan--

teo hacer:

_ o¢HK + <LK
9 B e
L 2

Método de Mayfiel y May.

Cuando el componente clave ligero es el mls ligero de
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todos, el reflujo minimo se puede calcular como:

R =(CA+ f_ )
- a
m i/ (coe one-10a ]
donde A es un valor tal, que:
¥ F
f =N, < + s e

LK
@3, HK-1) (B + £, )

(e<urk™1) (A +E)
(otpxux "1 A

Cecpi,mx ~hH a
Método de Scheibel y Montross.

Este método permite el cédlculo de Rmin’ sin necesidad
de tanteos y con una exactitud de 1 a 8%, cuando la canti-
dad de componentes clave alimentados, es mayor del 10%.

1 X

FH
(L/D) . =o—=— "} X R+ (X 33 S b 3 - S
™ X Re ZXp, [ 2 cLit FH™ ey 1 HK /o< H-1

+ ZXFL ¢ g e ThhEN
L ==k

donde:
ZLXFL = Suma de fracciones mol de los componentes mis lige
ros que el clave ligero en la alimentacidn.
Z:XFH = Suma de fracciones mol de los componentes mds pesa
dos que el clave pesado en la alimentacidn.
< = Volatilidad relativa de los componentes mis ligeros

que el clave ligero.
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S<H = Volatilidad relativa de los componentes mis pesados-

que el clave pesado en la alimentacidn.

-

El valor de R ESTA DADO POR LA ECUACION:

rre Mo _ (a-xi) ¢ HK,1x Th
-1 ( 1=-x, ) (e
GuiK,HK ) Xy lo LK ,HK)
p.4
LK
Ry, &5 (=i ) DOMD.
Lo Xk + %HK

Xy = Fraccidn del liquido en la interseccidn de las 1i--

neas de operacién a reflujo minimo.

_ FL - FH
= rL
v

Donde:

PL = Moles alimentados en fase liquida.

}E_FH = Moles de componentes més pesados que el clave pesa-
do en alimentacidn.
F. = Moles de componentes mis pesados que el clave de a-
L

limentacidn.
6.1.2. Cdlculo del niimero de platos tedricos.

El cidlculo del reflujo minimo y el nimero minimo de -
platos para una separacibén dada, es {til para fijar los -

rangos permisibles de flujo y nmero de platos.

Ademds, el conocimiento de estos valores, permite cal
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cular, en forma aproximada, el nlmero de platos tebricos -

para un reflujo determinado mediante algunas correlaciones.
Método de Gilliland.

La correlacién més usada es la que desarrolld Gilli--

land, basada en datos experimentales para mds de 50 casos.

La figura 27, muestra dicha correlacidn. Los puntos -
mostrados en la figura corresponden a los datos experimen-

tales y dan una idea de laexactitud del método.

Se ha demostrado en forma tedrica y préctica, que una
sola linea no puede representar a todos los casos exacta--
mente, pudiendo mejorarse la correlacibén. Asi, por ejemplo
se podrian dibujar varias lineas pdra cada condicidén térmi
ca en la alimentacidn; sin embargo, aumentar la exactitud
del método es de poca utilidad prictica, ya que estd suje-

to a la exactitud de los valores de Nmin y reflujo minimo.

La correlacidén de Gilliland puede ser muy (til para -
llevar a cabo extrapolaciones, cuando el nimmero de platos-
calculado por alglm método exacto, se conoce, para un reflu

jo determinado.

El punto se grafica y se dibuja una curva de forma -
precisa y parecida a la correlacién de Gilliland. A partir

de ésta nueva curva, se hacen las interpolaciones y extra-
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polaciones.

Las curvas de la figura 27, pueden representarse me--

diante las siguientes ecuaciones:

y = 1.0 - 18.5715 x para 0.0s x =0.01

0.545827 - 0.591422 + 0.002743/x para 0.01 < x < 0.90

«
11}

0.16595 - 0.16595 x para 0.90 = x = 1.0

<
1]

Método de Erbar y Madox.

En 1961, Erbar y Madox, encontraron una correlacidén -
entre Nmin/N (Lo/vl)M y LO/V1, la cual da resultados més

exactos.

La figura No. 28, representa en forma grdfica ésta co

rrelacidn.
7. Espesor de Cascardn.-

El espesor del cascardén bajo presidén interna no debe-

ser menor que el calculado por las siguiehtes férmulas:

Esfuerzo Circunferencial.

Cuando el espesor no excede de una mitad del radio in
terior, o P, no excede de 0.385 SE, la siguiente fdérmula -

debe aplicarse:

t=PR/ SE - 0.6P
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Esfuerzo Longitudinal.

Cuendo el espesor no excede de una mitad del radio inn
terior, o P no excede de 1.25 SE, la siguiente formula debe

aplicarse:
£# 2 PR / 28E + Q.4 P
8. Espesor en Tapas.
Tapas Elipsoidales.

El espesor requerido de una tapa de forma semielipsoi
dal, en el cual la mitad del eje menor( fondo interior de-
la tapa menos la orilla ) iguala a la cuarta parte del dii
metro interior de la tapa en la orilla debe ser determina-

do por:
t=PD/ 2 8E-10.2P
Tapas Toriesféricas.

El espesor requerido de una tapa toriesférica se cale

cula con la siguiente fdrmula:
t = 0.885 PL/ SE - 0.1 P

Tapas Hemisféricas.

Cuando el espesor de una tapa hemisférica no excede de



0.356 L o P no excede de 0.665 SE, se puede aplicar la si-

guiente férmula:

t=PL/ 2SE-20.2P

donde:

t = Minimo espesor requerido. Pulgadas.

P = Presidn de disefio. Libras por pulgada cuadrada.

R = Radio interior de el cascardn. Pulgadas.

S = Maximo esfuerzo permisible. Libra por pulgada cuadra-
da.

E = Eficiencia de soldadura.

D = Didmetro interior de la tapa. Pulgadas.

L = Interior esférica o radio de corona. Pulgadas.

9. Célculo del Peso de la Torre.

Por medio de las siguientes fdrmulas se calcula la --
cantidad de metal que se utilizard para la construccidn de
la torre para los fines que se persiguen, estas férmulas -

no son mds que la supuerficie por calibre por densidad del

acero.
Peso del cascardén W, = T DHt
2
Peso de las tapas 0, =T (1.3D)°Pt
n
2
Peso de los platos WP = 1}—2——%%EE—
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_ _Mop’e N
Peso de soporte de los platos: Wsp B
Wl
Peso de soporte de relleno: wrs =-—7£l—19t

De las anteriores fdrmulas, se desprende lo siguiente:

Para torres de platos, el peso de la torre, es el siguiente:

Weyn = C W ) - 1.10

TOT * W ¥+ W, + Wy + W

C T T P SP

el 1.10 es porcentaje de accesorios.

Para efecto de costo, como en México, el precio del a
cero es $/Kg. y el resultado antes obtenido es en 1lb; en--

tonces:

W (1b) x o.us5y (kg) _

= W
TOT e TOT (Kg).

el anterior resultado se multiplica por el precio del ti
po de acero a utilizarse, ademds se aumenta un porcentaje-
por estructuracidn. Basados en lo anterior expuesto, pode-

mos hacer lo siguiente:
Torres de acero al carbdn.

Costo de la torre = (18.3% Material + 81.7% Estructu-

.,
racidn).

Torres de acero inoxidable.

Costo de la torre = (40% Material + 60% Estructuracién).
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Entonces para torres de platos (de acero al carbén).

Costo de la torre = W X Precio acero + L.L6 (Wpop X Pre

TOT

cio acero )

simplificando:

Costo de la torre = 5.Uu6 (wTOT X Precio acero)

y utilizando acero inoxidable:

Costo de la torre = Wqqm X Precio acero + 1.5 ( Wpgp X Pre

cio acero )

simplificando:

Costo de la torre = 2.5 ( wTOT x Precio acero )

Para torres empacadas, el peso de la torre es el si--

guiente:

M=

W ) X LIO

Wogp = (W + Wp + Wy + £ Wep

TOT
y como se vid en torres de platos, se multiplica el ante--
rior resultado por el precio del acero a utilizarse ademis

de los porcentajes por estructuracidn, dependiendo del ti-

po de acero: al carbdn o inoxidable.
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Al resultado anterior, se aumenta el precio del empa-

que interno de la torre a utilizarse, y queda:

Para torres de acero- al carbdn.

Costo de la torre = 5.u46 (WTOT X Precio del acero)+

PVE

Para torres de acero inoxidable:

Cesto de la torre = 2.5 ( WTOT X Precio del acero)+

PVE

PVE = Precio del vol(men de empaque requerido para relle--

nar la altura equivalente de platos tedricos.

D = Didmentro interior. Pulgadas.
H = Altura del cascardn. Pulgadas.
N = Nimero de platos.

t = Espesor del acero. Pulgadas.

Densidad del acero. Libra por pulgada clibica .

~
"

1.

* El precio de los empaques se obtendrd en el momento -
de la estimacidn directamente del proveedor ya que por su-
gran variedad ( en material de construccidn, tamafio, forma,
tipo de acomodo, hecho en México, de importacidn, etc. Jno
se puede anotar un porcentaje general referido al material
base que en este caso, es el acero para afectar el costo -

de la torre.
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Lista de precios ( 10 de junio de 1976 )«

Acero al carbdn:

A.- Precio base ( ( $ / TON )

espesores de 3/16"

y mds gruesos.

$ 3,215

B.- Cargos por especificacién de acero.

designacidén internacional

( $ / TON ).

A 283 - C L
X 585 = C 125.00
C.- Cargos por anchos.
A B Cc \
Al A2 A3 B1 B2 B3 B4 c1 c2 c3
176 mm. | 793 mm | 1270 mm Mis de hpotind o] 480mm | 638mm. | 955mm
3167 migery |12 ] 205mey | S080mm ) T2UMm | sy e w0189 | 02517 | (0.376")
ANCHOS A28 mm | 963 mm ML O (] e §ir O™ | 632mm | 950mm | 19.02mm
(e (381 (374 2 e wr 10249 ) 10.378") 10.749")
Mas
304.80 mm.
12) a
457.20 inm.
(18") 653.00 |312.00 | 384.00 | 509.00| 701.00 — - 787.00| 374.00{ 461.00
Mas
457.20 mm.
(18") a
609.60 mm.
(24") 504.00 {250.00 | 288.00 | 422.00| 648.00| 902.00| 931.00| 605.00| 302.00| 346.00
Mas
609.60 mm.
(24"") a menos
914,40 mm.
(36") 365.00 [ 192.00|221.00} 331.00] 1,57.00| 768.00| 802.00| 442.00| 230 00| 269.00
De
014,40 pan.
(3G6™) 120.00 | 2400| 2400|278 00| 446.00] K58 00| 691.00| 14400( 77.00( 96.00
Mas
914.40 min
(36"
tnmym 278.00 | 110.00| 18200 331 00| 470.00| 686.00] 725.00] 336.00| 134.00{ 221.00
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A = Aplicable a pedidos de cualquier cantidad en los espe
sores especificades; o intermedios en mids de 100 tons.
por partida. (SI los espesores son mayores de 6.35 mm.
(1/4") y menores de 12.70 mm. (1/2"), se aplicaridn --

los cargos de columna A2).

B = Aplicable a pedidos de cualquier cantidad en los espe

sores indicados o intermedios.

C = Aplicable a pedidos menores de 100 tons. por partida-

en operaciones internacionales.

C. Cargos por labgos.

( : $/Ton.
Mas de 610 mm. (24"') a 914 mm. (36") 365.00
Mads de 914 mm. (36"') a 1524 mm. (60") 240.00
Mads de 1524 mm. (60"’) a menos de 3048 mm. (120") 192.00
De 3048 mm. (120”) a menos de 6096 mm. (240") 83.00
De 6096 mm. (240") 48.00
Mas de 6097 mm. (240’") a 9144 mm. (360"") 83.00
Mas de 9144 imm. (360") a 12192 mm. (480"') 154.00
Mas de 12192 mm. (480"") a 12954 mm. (510"') 240.00
Mas de 12954 mm. (510") 365.00
3048 mm. (120"), 4572 mm. (180"") y

L 6096 mm. (240") para ancho de 914.40 mm. (36") BASE )

Acero Inoxidable.-

PRECIO POR KILO

TIPO CAL - 100 ‘101— 499 500 - 999 mias de 1000

304 3/4 43.90 ’ 39.00 37.00 35.00
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1/2
3/8
1/6

3/16

40.00

36.60

33.70

32.00

316

3/4

52.50

46.70

44,20

42.00

1/2
3/8

1/4
3/16

47.50

42.20

40.00

38.00
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Vs COSTOS.

1. Estimacidn De Costos en la Ingenierfa Quimica.

La necesidad de efectuar estimaciones de costos, ha -
surgido como una consecuencia de la cada vez més compleja-
y éreciente industria tecnificada, que reéuiere de métodos
de planeacién y ejecucidn constantemente mejorados que per
mitan llegar a la puntual conclusidén de la construcecidn y-
la eficaz operacidn, ya en funcionamiento de dichas indus-

trias.

Uno de los pasos mds importantes en el disefio y pro--
yecto de las plantas modernas de proceso, es. el de una co-
rrecta estimacidén de costos, pues esto juega un papel tan-
importante que, puede decidir si el proyecto se lleva a su

realizacidn & no.

Como gracias al gran desarrollo de la ingenieria qui=
mica, ha sido posible la concepcidn, construccidn y opera-
cidn de estas platas, la estimacidn de costos constituye --
para ella una herramienta de gran importancia que se per--
fecciona cada vez mds, repercutiendo directamente en la ob
tencidén de proyectos mejor realizados con las consiguientes
ventajas como son: ahorro de tiempo en reestimacionmes, a-
horros considerables de dinero por mantenerse la inversidn

dentro de la estimacién original y f£inalmente, como una --
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consecuencia, contribuyendo a la reduccidn en el tiempo de

la construccidn.

Todas estas ventajas son parte de los objetivos prin-
cipales que se persiguen en los nuevos proyectos, es por -
ello, que el rengldn de estimacidédn de costos debe ocupar -
un puesto importante dentro de la complicada organizacidn-

de ingenieria que realiza este tipo de actividades.
1.2. En que consiste la estimacién de costos?.

La estimacidn de costos esti constituida por una se--
rie de procedimientos, mediante los cuales es posible cono
cer aproximadamente desde el costo de alglin elemento inte-
grante de una planta completa, sabiendo de antemano algunas:.
caracteristicas de ese elemento o planta como pudieran ser:
capacidad, potencia, costo unitario de produccidn, valor u

nitario de venta, etc.

Los métodos a seguir para lograr la estimacidn de cos
tos son muy diversos, tanto por la forma de realizarlos, -
como por la exactitud que ofrecen. Obviamente, aquel que o
frece mis exactitud, es el que mis tiempo toma y mds infor
macidn pide. En muchas ocasiones, la recabacidn de la in--
formacidén toma mds tiempo del que justifica el avance del-

proyecto, entonces se prefiere sacrificar un poco la exac-
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titud por la urgencia de elaborar una estimacibn que dé una

idea aproximada de la inversidn que es necesaria hacer.

Cuando el tiempo no es un factor tan decisivo, la ela
boracidén de la estimacién, se hace en forma mids minuciosa-
y detallada, llevando durante la realizacidn del prouecto,
un estricto control de costos que apegue lo mds posible lo
gastado con lo estimado. En caso de variaciones considera-
bles, debe hacerse una investigacién de la causa de la va-
riacibn, tratando de corregirla lo mds posible, a fin de e

vitar que la estimacién sea errdnea.

En algunos casos, se tienen métodos especificos de es
timacidn, de acuerdo al tipo de planta que se construya, -
esto simplifica muchas veces el tner que estudiar todos --

los procedimientos en detalle.

En general, la estimacidén de costos estd basada en --

los siguientes puntos:

A) Definicidn de los elementos de costo de tal mane
ra que los archivos de costos y las estimaciones
tengan una misma base.

B) Recopilacidén de los archivos de costo, basados -
en estas definiciones.

C) Clasificacién y agrupamiento de los archivos de-

costos.
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D) Andlisis de las relaciones entre los archivos de
costo.

E) Utilizacidn de los procedimientos basados en es-
tas relaciones y en los archivos de costos reco-
lectados y clasificados para hacer las estimacio

nes de costos.
1.3. Forma de efectuar la estimacidn de costos.

Deben recopilérse y organizarse un niimero considera--
ble de datos antes de que los procedimientos de estimacidn
de costos sean {tiles al estimador. El trabajo preparatorio
para hacer la estimacidn de costos, incluye organizacidn -
de los datos de estimacién, asi como el uso de métodos de-
ajuste de los archivos de costos a precios comunes, esto -
es, referidos todos a la fecha a la cual se efectuarid la -

estimacidn.

Organizacidén de los datos de costos: La estimacidn de
costos para una planta moderna de proceso, incluye tantos-
aspectos, que es absolutamente indispensable disponer de =
algunos medios que puedan organizar todos los datos recopi
lados. Los costos se archivan de modo que estén fécilmen-
te a la mano para usarse en nuevas estimaciones, lo cual -

se logra con un sistema nlmerico standar.

Para establecer este sistema numérico de cuentas, los
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siguientes objetivos deben considerarse:

A) La lista contable para una estimacidn. de costos,
debe presentar un cuadro 1ldgico de acuerdo a lo-
que se quiere estimar.

B) Deben crearse subdivisiones individuales conta--
bles que constituyan unidades de trabajo y que a
su vez puedan ser flcilmente separadas e identi-
.ficadas,con el total.

C) Las cuentas estandar, deben ser lo suficientemen
temente completas que reduzcan la posibilidad de
prestar mds atencidn a un mayor elemento de la -
estimacién de costos.

D) El sistema contable debe ser til para usarse en
méquinas tabuladoras, reduciendo asi el costo de
la obtencidn de la informacidn para los proyec--
tos grandes.

E) El sistema debe ser tan simple como se pueda, con
sistente con el gran nlmero de unidades que deben
clasificarse y ademds debe llenar los muchos pro

positos, para los cuales debe servir.

Las estimaciones de costo deben separarse en divisio-
nes primarias, cada vez una compuesta por un mayor elemen-
to de operacidén. Estas divisiones primarias establecen el-

proposito que deben cumplir las instalaciones en esa divi-
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sién y no el método o tipo de equipo que va a usarse. Es--
tas deben sem:enlistadas tanto como sea posible, en secuen

cia de operacidn.

Los principales tipos de estimacién se detallan a con

tinuacién.

1.4. Tipos estimados y grados de aproximacién.

Estimados de orden de magnitud. -

Los estimados de orden de magnitud, se preparan por -
lo general con muy poca informacidn, por lo que el porcen-
taje de desviacidn aceptable es de + 30%. E1 objeto de ta
les estimados es el poder contar en la fase inicial de un-
proyecto icon la informacidén de los: costos aproximados en +
lo que respecta a equipos y materiales de proceso y por me
dio de éstos, los costos de ingenieria, disefio y dibujo --
que se requieran para el desarrollo del proyecto, ua que
por medio de los datos que este andlisis proporciona, es -
posible tomar decisiones sobre la viabilidad de llewar a -

cabo la inversidn o proceder a estudios mis profundos.

La informacidén que se requiere para llevar a cabo un.--
estimado de orden de magnitud, es el tipo de proceso que +
se va a manejar y las cantidades totales aproximadas de la

alimentacidn o del producto final que la planta va a mane-
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jar, debiendose precisar dentro de lo posible, si el proce

so es fluido, fluido-sdlido o sélido, si es continuo o in-

termitente y finalmente la naturaleza de la unidad o planta
que se construird, esto es, si es una planta nueva en sitio
nuevo, una unidad nueva en un sitio o planta existente o si
es una expansidén dentro de una unidad en funcionamiento. Es
obvio que estar dentro del limite de error es resultado de-

la calidad y cantidad de los datos suministrados.
Estimados preliminares.-

Generalmente este tipo de estimados es el paso poste-
rior al estimado de orden de magnitud, desde luego en caso
de que este Gltimo hubiere arrojadq un resultado positivo.
Tienen como finalidad el poderse utilizar para la asigna--
cibén de fondos en un presupuesto de compra y construccidn-
debiendose contar para su elaboracidn con la siguente in--
formacidn:

Cantidad y calidad del producto a elaborar, cualquiera

que sea.

Necesidades estimadas de servicios. (Vélumen de agua-

de enfriamiento, vapor, demanda requerida de energia-

eléctrica, capacidades de drenaje, etc .)

Capacidades en almacenamiento y facilidades de manejo.

Diagrama de flujo, lista de equipos preliminares, en-
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los que se debe precisar en términos generales las di
menciones de los equipos, su arreglo y su disposicién
temperatura y presidn de disefio, los flujos en los e-
quipos principales, indicados y de ser posible, un in
dice de la instrumentacidn necesaria para el control-
automatizado del proceso; finalmente, las especifica-
ciones y tipos de los materiales de construccidn de -

los equipos.

En base a la informacidén anteriormente suministrada,-
se procede a elaborar el estimado preliminar, pudiendose =

hacer entre otros, por alguno de los métodos siguientes:
A) Método del Facor Exponencial.

Este método se fundamente en el conocimiento ael cos-
to de un equipo o planta de capacidad determinada, igual-
o muy similar al que se estd@ evaluando, razon por la que e
es necesario disponer de una lista de equipo preliminar di
mensionada, enplenadose para el cilculo la siguiente ecua-

.2
cion:

donde:

Costo del equipo que se investiga.

(@]
"

Costo base de referencia.

()
n




9y .

P1 v P2 = Capacidades o tamafios respectivos.

E= Exponente.

El uso de la ecuacidn anterior es limitado, ya que al-
extrapolarse a valores aproximadamente diez veces el rango-
del equipo base, se puede incurrir en errores considerables,
debido sobre todo al aumento no proporcionado del costo,-
con respecto a la capacidad o tamafio del equipo o Planta <-

que se estd evaluando.

Con datos de costo de equipo de mds de una capacidad,
es posible derivar ‘un factor exponencial adecuado y que se
ajuste mids a las necesidades particulares de un proyecto o

de alglin en especial.

El exponente se calcula por medio de la pendiente de-
la gréafica logritmica de datos de costo contra capacidad o

tamafio de equipos o plantas de la misma naturaleza.
B.- Método de la Aplicacidén de Indices.

Una segunda técnica al elaborar estimados preliminares
es la consideracion de los costos de partidas iguales de -
equipo durante los afios anteriores a la fecha enque se rea
liza el estimado o a la fecha de la compra programada, por
lo que se emplean indices o sean, indicadores nimericos de

los cambios relativos de los costos, a partir de un afio que
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se toma en cuenta como base, fecha a la que son referidas-
las variaciones que aquellos tienen. El1 cdlculo del costo
actual se realiza por la aplicacidén de la siguiente ecua--

4
cion:

donde:

(@
"

Costo del equipo que se investiga.

Costo base de referencia.

@]
"

=
(0]

'1 i2 = Indices respectivos.

Normalmente se cuenta con indices que abarcan fundamen

talmente cuatro tomponentes principales en el costo de una-

planta que son:

A Equipo, materiales y soporteria.

B Trabajo de ereccidn e instalacidn.

C Edificios, materiales civiles y construccidn.
D Ingenieria, disefio, dibujo y supervisidn.

Desde’ luego,:iel niimero total de partidas principales-
pueden ser mds o estar subdivididas en sub-iIndices compo--

nentes del indice principal.

C.- Método de porcentajes.-

Este método se fundamenta en los andlisis estadisti--
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cos de cada tipo de plantas de proceso y es comunmente uti

lizado al efectuar estimados preliminares.

El procedimiento se basa en considerar porcentajes pe
sados dentro del total de proyectos afines o del mismo ti-
po, con objeto de determinar en base a un rengldn de refe-

rencia todos los demés.

En el caso de que los renglones de referencia tengan-

subcomponentes, se pueden aplicar asimismo procentajes de-
- . ; .

composicldn, por ejemplo cada tipo de equipo de proceso, -

cada especialidad que interviene en ingenieria, etc.

Cualquiera de los métodos que se sigan al elaborar un
estimado preliminar, el procentaje de error permisible no-
debe salir de un 20% . Los métodos anteriormente sefialados

son los que mayor aplicacion tienen.
Estimados detallados.-

El estimado detallado se elabora normalmente cuando el
avance del proyecto es sensible, por lo general,cuando la-
ingenieria bisica esti concluida y se tiene localizado el-

terreno. Error permisible + 5%.

2. Acero Inoxidable.

2.1. Tipos de acero que se utilizan en equipo quimico.
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De los diferentes tipos de acero inoxidable, que aqui
anotamos, algunos no se traen a México, pero el grupo in--
portador principal estéd en disposicidn de hacerlo. De los-
que anotamos, los mids usados son el 304, el 316 (ambos au-

teniticos) y el 430 que es ferritico.

TIPOS MAYORES APLICACIONES.
304 Tuberias.
304 L Partes para equipo quimico.
316 Plantas quimicas y tuberias.
316 L Plantas quimicas y tuberias.
317 Plantas quimicas y tuberias.
321 Plantas quimicas.y tuberias.

430 Plantas quimicas y tuberias.
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2.2. Composicién quimica de los aceros mencionados.

TIPO COMPOSICTION QUIMICA ( % )
ACERO.
c |si |[Mn | P S Ni |cr [Mo | cu OTROS
8.0- |18.0-|° o 0
304 | 0.08 | 1.00| 2.0 | 0.045 0.030\ 10 & b g
o o |18 o o
s0uL | 0.02 | 1.00| 2.0 | o.0us [p.o30| &-90- [18-0
12.0 [20.0
10.0-/16.0-[2.0-]| © o
316 0.08 | 1.00| 2.0 | 0.045 jp.030| 10° 073007 |2- 0
10.0-16.0-{2.0-
316L | 0.030 | 1.00| 2.0 | 0.045 p.o3o| 10-07[8-07(2-0= o °
11.0-18.0-|3.0-]| . .
317 0.08 | 1.00| 2.0 | o.ous5 p.3o | 13- 3PE-03-0
9.0-7.0-| o |, .
321 |0.08 |1.00| 2.0 | 0.045 p.o3o| 3,0~ 170 T1 5 xC% min.
: 16 .0 -
430 0.12 |1.00| 1.0"| 0.040 p.oso| °© 20| o o 0
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2.3. Propiedades y aplicaciones.

304 . Propiedades: El1 acero inoxidable més ampliamente usa-
do. Su resistenca a la corrocidén, resis-
tencia al calor, fortaleza a bajas tempe
raturas y sus propiedades mecdnicas, son
mucho mejores que los aceros tipo Cr, por
su contenido de Ni. Sus propiedades de -
formacidn y endurecimiento son excelen--
tes. No es magnético.

Aplicaciones: Es usado en la industria de los alimen-
tos, en la industria quimica y en la in-

dustria textil.

304L.Propiedades: Acero Cr-Ni con un extremado bajo conte-
nido de carbono. Su resistencia a la co=
rfociép, un estado ordinario es similar-
al de 304, pero es excelente también en-
su resistencia frente a la corrosidn in=
terangular. No es magnetico.
Aplicaciones: Para partes y estructuras a las cuales-
no se debe aplicar tratamientos de calor,
después de la soldadura, para la indus--
tria quimica, industria del carbdén, in--
dustria petrdélera y en tanques de almace
namiento. Es normalmente usado a tempera

turas menores de 400°C.
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316 Propiedades: Por su contenido de Mo, tiene una exce--
lente resistencia a la corrosién. No es-
~magnético.

Aplicaciones: Pra la industria quimica, industria de -
los alimentos, industria fotogridfica, —--
textil y exteriores de construccidn cer-
ca del mar.

316L Propiedades: Acero Cr-Mo con Mo y un contenido extre-
madamente bajo de carbdn. Sus propieda--
des son similares a aquellos del 3163 no
es magnetico. ;
Aplicaciones:Para partes a las cuales despues de soldar
no se les puede hacer tratamientos de ca-
lor. Es apropiado para usos a menos de --

L20°cC.

321.Propiedades. Particularmente adaptable a usos a tempe
raturas entre 430 y 900. No es magnético.
Aplicaciones: En tuberias de escape de motores de aero

planos, cubiertas de calderas, juntas.

430. Propiedades: El mds popular de los aceros tipo Cr, --
con una extremada resistencia a la corro
s, ”, -
510n es magnético.
Aplicaciones. Para usos en la industria de refinacidn

del petrdleo y en la industria del &ci-
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do nitrico, ademis en la industria de
los alimentos y en aplicaciones eléc-

tricas.
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2.4, Resistencia a la corrosidn de aceros inoxidables

contra &cidos, alcalis, sales y otros corrosives.

Soluciones Concentracién |Temperatura | 304 316 430
Prueba.
Acido Nitri 5% 20 eg A A A
co. 20 % 20 °¢ A A A
50 % Ebulli- A A
cidn.
Sol alta con Ebulli- D D D
centracidn cidn.
Acido Sulfu: 5% 20 °C c B g
rico. 5% Ebulli- E c B
cidn.
50 % 20 °¢ D C -
50 % Ebulli- E D E
cién.

Sol. alta con

centracidn. 20, °C A A A
Ebulli-
cidn. D D D
Acido Hidro- - 20 °C E E E
cloridrico.
Acido Fosfo 1% 20°€C C|+HA ++A ++A
rico. 5 % 20°E A A A

10 % 20°C C A D
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Soluciones Concentracidn Temperatura (304 316 430
Prueba.
Acido Ox&li 5% 20 °C Ebulli| A A A
co . 10 % cidn D C -
hoido Aceti | 5-10% 20 °cC A |a A
co. 20-100% 20 °¢C A A B
50 % Ebullicién (& B -
Acido férmicd 5% 20-60 °C B A C
Acido lacricq 5% 20 °C A A B
5% 65 °C B A B
10% Ebullicidn e B -
Acido butiri- 5% 20-65 °C A A A
co.
Acido citricc 5 % 20-65 °C A A A
15 % Ebullicién A A B
Acido crdémicd 5% 20 °¢C A A B
10 % Ebullicidn (@ B D
Toduros - - E D E
Cloruros - 20 °C E E E
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Soluciones Concentracidn Temperatura 304 316 430
Gas clorado seco 20 °¢ c B C
Himedo 20 °Q D c D
Acido tarta- - 20 °¢ A A e
rico | o oo
Acido oleico - 20 °C +A A +B
Acido maleico - 100 ©C B A B
Hidroxido de=~ |44 gng Ebullicidn A | a -
calcio
50 % Ebullicién C B -
Sosa cafistica - - A A A
Carbonato de Na| 5% 20-65 % A A A
Sulfato de amo-| 1 - 5% 20 °C A A A
nio.
Tiosulfato de -
sodio 5-10 % 20-56 °C A A C
Cloruro de Na. 5 -20% 20-65 °C +A +A +A
saturada Ebullicién B A -
Cloruro de Zn 5% 20 9C +A +A +A
pbulfato de Zn 5% saturada 28 °C A A A
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Soluciones Concentracidn Temperatura 304 316 430
Prueba

Ai!.cohol eti 20°C Ebull. A A A
lico.

Alcohol meti 20°C A A A
lico 65 “C +C B C
Cloroformo 20! '2C A A A
Vinagre 20 °C +A A A
Leche 65 °C A A A
Miel - A A A
Gasolina - A A A
Jugo de fru

tas. = A A A
Mayonesa 20 °¢ +A A -
Gelatina - A A ‘A
Glicerina - A A A
Café Ebullicidn +A A +A
Cerveza - A A -
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Donde:
A = Resistencia suficiente a la corrosién menor de 0.0089
mm/mes.
B = Resistencia satisfactoria a la corrosién 0.0089 a ---
0.089 mm/mes.
C = Considerable resistencia a la corrosion. 0.0839 a 0.25
mm/mes .
D = Poca resistencia a la corrosidn. 0.25 a 0.89 mm/mes.
E = Ninguna resistencia a la corrosidn por encima de 0.89
mm/mes .
++= Susceptible a la corrosidn en presencia de &cido clo-
rhidrico.
+ = Susceptible a corrosidn.
2.8.. Propiedades mecanicas.
TIPO Resistencia minima a Resistencia minima |Eloneacidn
la tensién al vencimiento min. %
. Psi Kgf/mm2 Psi Kgf/mm2
304 75 000 53.0 30,000 24.0 40.0
304 L 70 000 49.0 25,000 1'% 5 40.0
316 75 000 52.0 30,000 21.0 40.0
316 70 000 49.0 25,000 175 40.0
I+30 65 000 45.5 30,000 21 .0 22 .0
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3. Acero al carbén.

Los aceros al carbdn que se utilizan en torres de des

tilacién son los siguientes:

A 283 GRADOS C.
A 285 GRADOS C.
el primero se utiliza en torres atmbésfericas y el segundo

en torres presionadas.

Hay otros tipos de aceros tanto para torres atmosfe--
ricas como para presionadas, pero los tipos mencionados son
los més utilizados en México ( ademés especificados por --

ASME para estos propdsitos).

ESPECIFICACIONES

TIPO DE | Resistencia a trac | Punto de fluen |Alargamiento mini

ACERO cidén Tm / Cm2. cia. mo porcentaje.
min ggjgoge?g en 20 cm En 5cm
Tm/cm2.
A283C 3.86 - L4.57 0.5 RT 2,11 105450/RT |24
A285C 3.86 - 4.57 0.5 RT 2.11 105450/RT | -

Estos aceros se utilizan en rangos de corrosidn fuera
de los rantos inferiores mencionados en la tabla de aceros

inoxidables, "Resistencia a la corrosién'.
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IV. CONCLUSIONES.

1.- Al observar los resultados, se deduce que es posi
ble obtener el costo de una torre para fines preliminares,-
teniendo datos elementales como son: Dié&metro de la Torre,-
Altura, Nimero de Platos, Espesor en las difetentes seccio-

nes de la misma, etc.

2.- Para el caso en que se tienen los datos anterio--
res, solo se substituyen en las fdérmulas deducidas, pero si
este no es el caso en el Capitulo IV, se explica en forma -

breve la forma de obtencidn.

3.- Se presentard el caso de que en una torre se uti-
lice tanto acero al carbdn como acero inoxidable, dependien
do de las caracteristicas de la misma, asi como de la sec--
cién o accesorios fabricados, por lo que en estos casos el-
costo se obtiene de la siguiente manera: Calculando el peso
total de cada uno de los diferentes aceros, ( al carbdn & 3
noxidable ), se multiplican por el precio del acero y final
mente por el factor estructuracidn ( todo esto por separa--
do ), se suman los resultados y este seri el costo estimado

preliminar de la torre.
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