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1.- INTRODUCCION

El desarrollo de la presente tesis incluye el estudio técnico y econdmico de dos siste-

mas para separar propileno, de una mezcla proveniente de la planta desintegradora. -

catalitica, con la suficiente calidad para su uso en la produccién de acrilonitrilo.
7""

Este trabajo tiene como finalidad presentar los atractivos econémicos en cuanto a cos
tos de operacién, que tiene un sistema con respecto al otro, ya que el ahorro en cos
to de energia podria pagar el equipo extra requerido ( torre fraccionaria, recipiente

acumulador y ‘bomba para recirculacién ).

Los resultados de la evaluacién econémica dependen en gran parfe de la veracidad -
de la informacidn de costos y suposiciones hechas. Los criterios y costos que se usa-

ron se encuentran reportados en el capitulo 6 de esta tesis.

Algunos arreglos para ahorrar energia en procesos de destilacién han sido conocidos
desde hace tiempo (4) y se ilustran como referencia los cinco casos incluidos en los
diagramas 4, 5 y 6; estos arreglos no han sido usados en muchas plantas debido a la -

abundancia de combustibles baratos.

Con la falta de combustible y el aumento de precio de la energia, muchos de estos a
rreglos se estan volviendo muy atractivos. Uno de los arreglos mds prometedores es
el sistema que se presenta en este trabajo, Ilamado sistema de doble efecto; veamos

su economia.

El sistema se encuentra mostrado en el diagrama 2 ; la alimentacién es separada en -



partes iguales entre las dos columnas; el vapor del domo de la primera torre su usa
para recalentar los fondos de la segunda torre que opera a presién menor. La presion
debe ser reducida en la segunda torre para producir un gradiente de temperatura finito

en el rehervidor,

Sin embargo, este sistema tiene sus limitaciones que son las siguientes:

1.- Las temperaturas y presiones en las columnas no pueden exceder la temperatura o
presidn critica.

2.- Las temperaturas en la base de la torre de mayor presién no puede ser mayor que
la temperatura de| medio de calentamiento, es decir, la presién de vapor més -
alta que se disponga en el proceso.

3.- La temperatura del condensador en la columna de mds baja presién debe ser mayor
que la temperatura del ‘agua de enfriomento disponible, ya que el uso de refrige
racién para condensar los vapores anularia el chorro de energia, al afadir una

columna de tan baja presién.

Ademas, no todas las unidades de destilacién llenan los requisitos para este sistema;
se han analizado diferentes casos (19) y se encontré que la variable mds importante -
que afecta la eficiencia del sistema del doble efecto, es el calor total del rehervi--
dor. Tyreus (19) determiné que un sistema de desti lacién con un consumo de vapor
mayor de 30 000 Ib/hr puede considerarse atractivo para tratarse con un sistema de

dos columnas.

Hay diferentes razones por las cuales se puede tener gran consumo de vapor; dos de



ellas son las siguientes:

1.- Sistemas en donde se requiere una alta relacién de reflujo .

2.- Sistemas en donde el calor de vaporizacién es alto y el gasto de alimentacién es
considerable.

Dos procesos que caen dentro de esta categoria son la separacién de mezclas de propano

propileno y mezclas de metanol-agua.
i
Estos sistemas son de gran importancia Industrial y el separador propano-propileno

se trata  con detalle en la presente tesis.



2.- DESCRIPCION DEL PROCESO.

El proceso de separar propileno de la corriente proveniente de una planta FCC'y com
puesta en su mayor parte por propano y propileno es de mucha importancia, ya que el
primero se usa para la produccién (11) de etileno, nitroparafinas, compuestos clora
dos, cetonas, etc. y el segundo para producir polipropileno, acrilonitrilo, cumeno,

isopreno, acetona y éxido de propileno principalmente.

La Operacién Unitaria involucrada en el proceso es la destilacién, que proporcio
na la flexibilidad requerida para el objetivo de este trabajo mediante la comparacién

de los sistemas mencionados anteriormente y descritos a continuacién:

1.- Sistema de Simple Efecto.- Este sistema es el tradicionalmente conocido en la In
genieria Quimica, mediante el cual, la corriente proveniente de la Planta FCC
se recibe en un tanque ae balance mantenido a una presién de 290 PSIA para
asegurar la continuidad en el proceso y provisto de un control de nivel; la ali--
mentacién a la torre se efectta por medio de bombas centrifugas de disefio —
confiable y dotadas con recirculacién de flujo minimo; la corriente, regulada
por medio de un registrador controlador de flujo, Ilega al plato de alimentacién

de la torre en forma de liquido saturado.

El propileno obtenido en el domo de esta unidad, deberd tener una pureza de 95
% en volumen; este factor, aunado a la gran semejanza del propano y del propi-
leno en sus propiedades fisicoquimicas, hace que se requiera una columna con e-
levado nimero de platos y una relacién de reflujo considerablemente alta para lo

grar la separacién requerida.



Los vapores de propileno que salen por el domo de la columna son condensados to
talmente por medio de unidades de intercambio de calor horizontales arregladas
en paralelo y usando agua como medio condensante; la corriente condensada en
tra a un tanque acumulador que cuenta con un control de nivel que regula el flu
jo de vapor de agua alimentando al rehervidor de los fondos de la torre; del fdrl
que acumulador se obtiene una corriente rica en propileno que se bombea ha
cia el domo de la columna constituyendo el reflujo y hacia los tanques de alma-
cenamiento de producto; en el caso de que el producto no cumpla con las especi
ficaciones deseadas, se recircula al proceso formando parte de la corriente de a
limentacién; la recirculacién del reflujo a la columna fraccionadora es regula-

da por medio de un registrador controlador de flujo .

En la base de la torre se localizan cambiadores de calor que son rehervidores de
termosifén tipo vertical y que por medio de vapor de agua saturado proporcio--
nan el calor necesario para recalentar los fondos constituidos por la corriente -
rica en propano; de esta corriente se recircula una parte al sistema y la restan-

te se envia a almacenaje de gas licuado.

2.~ Sistema de Doble Efecto.- La alimentacién a las torres fraccionadoras se lleva a
cabo con bombc;is centrifugas que toman el liquido saturado del tanque de balan-
ce y por medio de un relacionador de flujo, se divide aproximadamente en dos
partes iguales. Las torres denominadas como de alta presién (460 PSIA) y de ba
jo presién (300 PSIA) estdn acopladas para trabajar simultdneamente. El produc
to del domo de la torre de alta presién se alimenta a cambiadores de calor -

donde al condensarse proporciona el calor requerido para recalentar los fondos



de la torre de baja presién, por lo que esas unidades se les denominard conden-

sadores-rehervidores.

El producto condensado se recibe en un tanque acumulador y de alli” se bom-
bea como reflujo a la torre y a almacenamiento, reguldndose por medio de un

controlador de flujo.

El rehervidor para la torre de alta presién es del tipo termosifén vertical utilizan
do vapor de agua saturado como medio de calentamiento para los fondos y regu-

léndose por un control de nivel instalado en el tanque acumulador.

Los vapores que salen del domo de la torre de bajapresién se condensan  por

medio de unidades horizontales cc;locados en paralelo, usando agua de enfria--
miento como medio de condensacién; esta corriente se recibe en un tanque acu-
mulador de donde se bomf;ec como reflujo a la torre y a almacenamiento, regula

da por medio de un control de nivel colocado en el tanque acumulador.

Como en el Sistema de Simple Efecto, si alguno de los productos no cumple con
las especificaciones de pureza requerida, serd necesario retornar esa corriente a

la de alimentacién y seguir el proceso aqui” descrito.
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3.- BASES DE DISENO DE PROCESO

1.0 ALCANCE

Estas bases de disefio cubren las caracteristicas condiciones y crite-
rios generales con que deberdn disefiarse los equipos de proceso para la planta
de separacién de propano y propileno.

2.0 DATOS DE LA PLANTA

2.1 Localizacién: Pajaritos, Veracruz
2.2 Producto principal: Propileno
2.2.1 ESPECIFICACIONES
Etano 0.44
Propileno 94.81
Propano 4.75
2.2.2 Produccidn /afio: 77 850 ton.
2.2.3 Produccién/hora: 19 659 Lb.
2.2.4 Horas de Operacién al afio: 7920
2.2.5 Horas de Operacién al dia:24
223 Producto Secundario: Propano
22331 ESPECIFICACIONES
Mol %
Propileno 9.95
Propano 86.90
1-Buteno 0.66.
Isobutano 2.45

N-Butano 0.04



3.0

4.0

2.3.2

2.3:3}

MATERIA PRIMA

Produccién /afo: 41 651 Tan.

Produccién / hora: 10 518 Lb.

Corriente proveniente de la Planta De sintegradora Catalitica

(FCC)

3.1

ESPECIFICACIONES

Mol %

Etano
Propileno
Propano
1-Buteno
Isobutano
N-Butano
3.1.1
3.1.2.

3.1.3.

SERVICIOS

4.1

4.2

VAPOR
4.1.1.
4.1.2.

4.1.3.

0.30
66.21
32.43
0.22
0.83
0.01
Consumo / afio: 119 485 Ton.
Consumo / hora: 30 173 Ib.

Estado Fisico: Liquido Saturado

Presién: 60 PSIA
Temperatura: 293° F

Costo:$55.00/ Ton.

AGUA DE ENFRIAMIENTO

4201

4.2.2.

Temperatura de entrada: 104°F

Temperatura de Salida: 86°F



5.0

6.0

7.0

4,2.3 Presidn de Abastecimiento en limite de ba-
terias 95 psia.

4.2.4. Presién de retorno en limite de bateria 55
psia.
4.2.5 Costo: $1.00/ M3

AIRE DE INSTRUMENTOS

5.1
5.2

5.3

P resién: 95-115 PSIA

Temperatura: 100°F

Punto de Rocio: -15°F

ENERGIA ELECTRICA

Volts Fases Ciclos
Motores mayores de 250 HP 4160 3 60
Motores de 1 a 200 HP 440 3 60

Motores menores de 1 HP 127 1 60

DATOS METEOROLOGICOS DEL LUGAR

7.1
7.2
7.3

7,4

7.5

Elevacién sobre el nivel del mar: 12 ft
Presién Barométrica: 14,7 PSI
Zona sismica: Zona |l

TEMPERATURA DE BULBO SECO

7.4.1, Mdéxima: 108°F
7.4.2. minima: 54°F
7..4.3. Disefio: 100°F

TEMPERATURA DE BULBO HUMEDO
7.9 Méxima: 82°F

7.5.2 Mfnima: 68°F



7.8

8.0

7.6

77

VIENTO
7..8.1

7822

79t 3 Disefio: 80°F

HUMEDAD RELATIVA

7.6 1. Mdéxima Promedio: 95 %
FEoN2 Minima Promedio: 44%
7:6.3 Disefio: 85%

PRECIPITACION PLUVIAL

10

i ) Méxima por hora: 80 mm
7272 Méxima por dia 331 mm

Ziel <3 Promedio Anual - 1980 mm
Velocidad de viento de disefio: 200 Km./Hr
Direccién Reinante: N, N-NE y NE

DIMENSIONAMIENTO Y SELECCION DE EQUIPOS

8.1

8.2

TORRES DE DESTILACION

8.1.1. Eficiencia de plato: 70%
812278 Separacién entre platos: 1.5Ft
8.1.3 % de inundacién: 75

RECIPIENTES A PRESION
8.2.1 Presién de Disefio (16)

La presién de disefio se seleccionard de
acuerdo a lo siguiente:

Presién Méx. de Presién de Disefio
Operacién
0-14.22 PSIA 15.00 PSIA Externa

15.20 PSIG Interna

0-10.00 PSIG 15.00 PSIG



8.3

8.4

10-15.00 PSIG 25.00 PSIG

Mayores de 15PSIG P.de Operacién x 1.1 6 P de
Operacién + 25 PSIG (La que
sea mayor)

8.2.2. Temperatura de Disefio

La temperatura de disefio corresponderd
a la mayor temperatura de operacién del

fluido manejado mds 50°F
8.2.3. Voldmen de Disefio:1.25 x Vol. Mdximo
Voltmen Méximo: 1.60x Vol. Normal
[ 4

8.2.4 Tiempo de Residencia
: Tanque de Balance: 25 minutos
Tanque Acumulador: 3 minutos

8.2.5. Alturaz 2 x didmetro

CAMBIADORES DE CALOR

Factor de Incrustacién: Ft2 Hr.°F
BTU
Agua de Enfriamiento: 0.0030
Vapor 0.0005
Fluidos de proces>: Propano 0.001
Propileno 0.001

Factor de sobre disefio: 1.25 x carga témica

BOMBAS

8.4.1

Factores de Seguridad
Capacidad: 10% sobre flujo méx. (Disefio y Seleccién).

NPSH Disponible= NPSH calculado- 2 Ft.
(Seleccién)

Carga Factor sobre-carga calculada
H > 100 1.1
100'>H > 75' 1.15

75>H>35" 1.2

11



2.0

9.3

9.4

TUBERIAS
9l

2

12

H< 35" 1.25

Eficiencia 75 %

Temperatura de Disefio

La temperatura de disefio corresponderd a la mayor tempe-
ratura de operacién del fluido manejado més 50°F.

Presién de disefio

La presién de disefio corresponderd a la mayor presién des-
arrollada durante la operacién nomal del fluido manejado més
25 psi.

Para descargas de bomb as, la presién de disefio correspon-
derd a la presién de "cierre" de la bomba.
Corrosién pemisible

Dependiendo del servicio, la minima corrosién pemisible

es:

Acero al carbén: 1/16"

Didmetros.

Los siguientes diémetros de tuberia no deberdn emplearse

excepto cuando se trate de conexiones a equipos o instrumentos 1/8", 3/8",

]%n 2%u' 3%"’ 4%1![ 5u.

El minimo diémetro de tuberia a instalarse es 1/2", excepto

para conexiones a equipos.

9.5

Velocidades méximas permisibles

Lineas ‘de Succién de bombas 10 ft/seg

Lineas de Descarga de Bombas 25 ft/seg.



Lineas de Gas o Vapor (Excepto
de ogua)

Lineas de Mezcla Gas-Liq.o vapor
Lig. g

Lineas de Salida de Re-Hervidor

Lineas de Vapor de 30 a 150 psig

13

130 Fi/seg.

80 F1/seg.
40 Fit/seg.

100 Ft/seg.
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4.- EVALUACION DE PROPIEDADES FISICAS

4.1.- Célculo de constantes de equilibrio.

Para el desarrollo de esta seccidn, se conté con un programa de
computacién, (21) que calcuia con bastante exactitud, la temperatura de bur-
buja y las constantes de equilibrio para las cuales ZKi Xi = 1.0000 = 0.0030 a
una presién fijada previamente.

Las constantes de equilibrio se calculan por el método de Chao-

Seader (22) y se enlistan a continuacién los valores obtenidos.

P = 455 PSIA Tb= 204.00°F
Etano K=2.0981

Propileno K=1.0000 Ki Xi = 0.9988
Propano K=0.8729

P = 460 PSIA Tb=212.25°F
Etano 2.1603

Propileno 1.0432

Propano 0.9115 2 Ki Xi = 0.9980
1 Buteno 0.4700

Isobutano 0.5047

N-Butano 0.4158

P=465 PSIA Tb=228.54°F
Propileno 1.1391

Propano 0.9970

1-Buteno 0.5321 ZKi Xi = 0.9973



Isobutano
N-Butano

P =295
Etano
Propileno
Propano

P =300
Etano
Propileno
Propano
1-Buteno
Isobutano
N-Butano

P =305
Propileno
Propano
1-Buteno
Is obutano

N-Butano

0.5651
0.4714
PSIA
2.3785
0.9973
0.8585
PSIA
2.4568
1.0464
0.9023
0.4014
0.4490
0.3524
PSIA
1.1534
0.9974
0.4599
0.5087

0.4041

15

Tb = 149.18°F
0.9968

2 Ki Xi =

Tb = 156.81°F

¥ Ki Xi = 0.9975

Tb = 170.95°F

¥ Ki Xi = 0.9972

Para calcular las constantes de equilibrio promedio a lo largo de una

torre , se decidié utilizar la siguiente aproximacién (8)

2
Kp = \!K domo K base

ya que en el programa de computacidn usado para calcular las torres se nece—

sita dicho valor.



Tabla de constantes de equilibrio promedio

P = 460 PSIA
Etano 2.2103
Propileno 1.0673
Propano 0.9329
1-Buteno 0.4808
Isobutano 0.5164
N-Butano 0.4254

P =300 PSIA
Etano ~~ 2.5181
Propileno 1.0725
Propano 0.9254
1-Buteno 0.4114
Isobutano 0.4602
N-Butano 0.3612

4.2.- CALCULO DE ENTAI.\PIAS.-
Usando el procedimiento seguido por el APl (1) para calcular entalpias
del liquido y del vapor, y por consiguiente el calor de vaporizacién, se descri-

be el método para determinar dichas propiedades en el domo de una torre.
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Entalpia
‘Ideal
H(BTU/Ib)

389.53
353.14

365.86

353.89

T =204.0F P = 455 PSIA
Fr.Mol. Tc R Pc PSIA % Fr Peso
Etano 0.0044 549.8 707.8 0.0986 0.0031
Propileno 0.9481 656.6 669.0 0.1405 0.9471
Propano 0.0475  665.7 616.3 0.1524 0.0498
Prom.en mol 1.0000 656.6 666.7 0.1409
Prom.en peso 1.0000
Tr= 204 + 459.7 Pr= 455
65~6.6 666.7
e Tr = 1.0{1 : Pr= 0.682

Leyendo en las gréficas correspondientes,

guientes valores: (1)

se obtienen los si-

(H-H (H—H "-H H°- H He H
RTc RTc ( RTc
Liquido 3.75 2.95 4,17 129,10  353.89 224.79
Vapor 0.88 0.63 0.97 30.03  353.89 323.86
Resumiendo:  Hd (1) = 224.79  BTU/Ib
Hd (v) =323.86 BTU/Ib
N, = 323.86-224.79 = 99.07 BTU/Ib

(1) Fig. 783.4 y Fig 7 B3.5 Cap.7



Haciendo célculos semejantes para todas las condiciones de presidn

y temperatura,se obtienen los resultados mostrados en la tabla adjunta:

Domo P = 455 PSIA HI = 224.79 BTU/Ib
T = 204.00°F Hv = 323.86 BTU/Ib

Base P = 465 PSIA —HI = 255.79 BTU/Ib
T = 228.54°F Hy = 348.73 BTU/Ib

Alim, P = 460 PSIA HI = 236.38 BTU/Ib
T=212.25°F

Domo P = 295 PSIA HI = 182.08 BTU/Ib
T = 149.18°F Hy = 305.29 BTU/Ib

Base P = 305 PSIA HI = 206.92 BTU/Ib
T=170.95F Hv = 321.08 BTU/Ib

Alim, P = 300 PSIA HI = 189.66 BTU/Ib
T =156.81°F

4.3.-  CALCULO DE DENSIDADES

Se realizd en base a los procedimientos establecidos por el API (),

tanto para el estado liquido como para el vapor.

Domo P. M. P (60°F)

Etano 30.07 22.16 Ib/f3
Propileno 42.08 32.49 Ib/ft3
Propano 44.10 31.59 Ib/ft3

PM=42.12 Tc=656.6°R Pc=666.7 PSIA
Liquido
Corrigiendo las densidades a la presién de vapor del Etano (500 PSIA)

F Propileno = 32.91 Ib/ft3 f propano = 32.07 Ib/ft3

(1) Cap. 6
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SUBSTITUYENDO:

_ 0.0044 x 30.07 + 0.9481 x 42.08 + 0.0475 x 44.10
(0 = 0.0044x 30.07 + 0.9481 x 42.08 + 0.0475x 44.10

22.16 32.91 32.07
f =32.80 Ib/f8 T =60°F
P = 500 PSIA

Corrigiendo esta densidad a las condiciones en el domo se obtiene:

T=2149.18°F P = 295 PSIA obtenemos:
Trz 459.7 % 60 = 0.79 Tr2 =459.7 + 149,18 = 0.93
¥ TTE56.6 656.6
Pr= 500 _ Prp2295 _
VT 0P e " 9
C{= 0.853 Cp= 0.682 (1) Fig.6 A2.15

32.80x 0.682
0.853

26.22  Ib/ft?

Y

fa

Vapor
e Tr= 0.93 Pr= 0.4 w= 0.1409

Buscando en tablas el valor correspondiente para °y 2 ")

2°%:0.779 Z'=0.07
z=2%w2' - 0.779 40.1409 x (-0.07)
Z =0.769

" 295 PSI x 42.12 Ib/Ib Mol
f,v = 0.769 x 10.731 PSI-fr3/Ib Mol°R x 664°R

F = 2.47 Ib/F3
v .

(1) Tablas 6B 1.2y 6BI.3



Efectuando cdlculos semejantes para las diferentes condiciones de

preesién y temperatura que se requieren en este estudio, se resume lo anterior

la siguiente tabla:
en

pamo P =455PSIA Pr=nss /i
T = 204.00°F f63.73 Ib/ft3
Bl P = 465 PSIA P 12089  Ib/f3
1 T =228.54°F ,0 6: 3.92 Ib/f3
Al PT460PSIA Plr=a.a 1/
2 T =212.25°F fG=3.77  Ib/f3
Do® P S295PSIA fL= 26.22  Ib/f3
i T=149.18°F 6= 247 1b/83
< P = 305 PSIA Plzas.60 b/,
s T= 170.95°F G= 2.66 Ib/f3
Alim P = 300 PSIA fL: 25.62  Ib/f3
! T= 156.81°F /ﬂG= 2.53 Ib/ft3



55= BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA
il BALANCE DE MATERIA SIMPLE EFECTO

De acuerdo al diagrama No.1 establecemos dos ecuaciones (18) :

"F=D+B (1)
X F- =iy D+ X, B (2)
Substituyendo (1) en (2):

X F =X, D+Xg (F-D)

X,F =X, D +XgF-XgD

X¢F - XgFaX, D-XgD

(%, —XB)F; (Xp - Xg) D

De donde:
D _ Xe- Xg
F T Xp - Xg

Substituyendo para el propileno las fracciones md correspondientes:

D _ 0.6621 - 0.0995

T oomi 00095 | 0o

Si F= 704,00 IbMel/Hr
D= 0.663 x 704.00 = 466.734 b Mol/Hr
B= 704.00 - 466-734 = 237.266 Ib Mol/Hr
Una vez obtenida la produccién en el domo y en la base, puede
determinarse individualmente para cada uno de los compuestos producidos; lo
anterior se resume en el diagrama de proceso anexo.

952 BALANCE DE MATERIA DOBLE EFECTO

Procediendo de manera semejante al balance de material del simple



efecto,se obtienen los resultados mostrados en el diagrama de proceso respectivo
5.3.~ BALANCE DE CALOR SIMPLE EFECTO

Una vez hecho el balance de materia, se pueden calcular los calores
necesarios en el rehervidor y en los condensadores haciendo variar el reflujo,
obteniéndose distintos valores que nos servirdn posteriormente para optimizarlo.

De acuerdo al valor obtenido para el reflujo minimo, se hacen cdlcu-
los para 1.2, 1.3, 1.4, 1.6, 1.8 y 2.0 veces dicho valor.

Utilizando como datos de entrada las constantes de equilib;'io, con-
diciones de la alimentacién, identificacién de las componentes clave y reflu=
jo de operacidn se corrié un programa de computacién (23) que calcula forres de
destilacién por el método corto: Fenske (24), Underwood (25), Gilliland (26),
Hengstebeck (27). Los resultados son mostrados @ continuacién i

Columna DA-100

Nimero de Componentes 6
Componente Clave Ligero Propileno
Componente Clave Pesado ' Propano

Componente Moles Alimentadas Constante de Equilibrio

Etano 2.112 2.5181

Propileno 466.118 1.0725
Propano 228.307 0.9254
1-Buteno 1.549 0.4114
150-Butano 5.843 0.4602

N-Butano 0.071 0.3612

22



Moles en el Domo/Moles en el Fondo - Clave Ligero-

Moles en el Domo/Moles en el Fondo - Clave Pesado -

Reflujo Optimo/Reflujo Minimo

Condicién Térmica de la Alimentacién

Reflujo Minimo

Reflujo Real

Nomero de platos minimo

Némero de platos tedricos

Némero de platos reales

Eficiencia de plato

Nomero de platos tedricos arriba de la‘alimentacién
Ndmero de platos tedricos abajo de la alimentacién
Nodmero de platos reulés arriba de la alimentacién

Ndmero de platos reales abajo de la alimentacién

18.722
0.107
1.200
1.000
7,835
9402

34.971
94.041

134.344

0.700
47 .474
46,567
67.820

66.524

Los resultados requeridos para los demds reflujos de operacidn se

reportan en la siguiente tabla:

R mihimo Rop/R min Rop
7.835 13 10.185
7.835 1.4 10.969
7.835 1.6 12.536
7.835 1.8 14,103
7.835 2.0 15.670

No.de platos reales
110.012
96.215
81.321

74.056

69.048

sustituyendo los valores apropiados en las ecuaciones mencionadas, (sélo se
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ejemplifica para el primer caso: 1.2 x Reflujo minimo) se obtienen los siguientes



resultados:

Rop/Rmin
1.2

1.3
1.4
IF5
1.8

2.0

Qc = (R41) D Hd(y) -(Re1) D Hd(|) (7)

Qc= (7.835x1.2+1) 466.734 b Mol/ Hr x 42.12 Ib/Ib Mol

x 305.29 BTU/Ib - (7.835 x 1.2 + 1) 466.734 Ib Mol/Hr
x 42.12 Ib/Ib Mol x 182.08 BTU/Ib

Qc = 25195 361 BTU/Hr
Qr=(R+¢1)DHd(y) - RD Hd(y) + B H b - F H ()
Qr =(7.835 x 1.2 + 1) 466.734 Ib Mol/Hr x 42.12 b, ol
x 305.29 BTU/Ib - (7.835 x 1.2) 466.734 Ib Mol/Hr
x 42.12 Ib/Ib Mol x 182.08 BTU/Ib - 237.266 Ib Mol/hr

x 44.33 1b/Ib Mol x 206.92 BTU/Ib - 704.0 Ib Mol/Hr
x 42.86 1b/1b Mol x 189.66 BTU/Ib

Qr= 25 228 508 BTU/Hr
RESUMEN

R Min.  Rop Qr (BTU/Hr) Qc (BTU / Hr)

7,835  9.402 25 228 508 25 195 361
7.835 10,185 27 125 062 27 091 916
7,835 10,969 29 024 037 28 990 894
7,835 12,536 32 819 567 32 786 426
7,835 14,103 36 615 096 36 581 959
7,835 15,670 40 410 626 40 377 492

Tomando en cuenta que se establecié un factor de sobredisefio =

1.25 x carga témica, los valores corregidos se muestran a continuacién:

Rop/Rmin QR (BTU/Hr) Qc (BTU/Hr)
152 31 535 665 31 494 201
1.3 33 %06 327 33 864 895
1.4 36 280 046 36 238 617

(7) Pég. 491
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126 41 024 458 40 983 032
1.8 45 768 870 45 727 448
2.0 50 513 282 50 471" 865

5.4.- BALANCE DE CALOR DOBLE EFECTO

Para este sistema, el calor necesario para condensar los vapores del
domo de la torre de alta presién (460 PSIA) es igual al calor que se suministra
al rehervidor de la torre de baja presién (300 PSIA); de esta manera, al fijar un
reflujo de operacién en la torre de 460 PSIA, se obtiene automdticamente el
reflujo de operacién en la torre de 300 PSIA.

Procediendo de acuerdo al criterio mencionado anteriormente, se
fijan varios reflujos de operacién para la torre de alta presién y se calculan las
cargas térmicas respectivas de acverdo a lo realizado para el balance de calor
del simple efecto.

Los resultados obtenidos del programa de computacién para este caso
son:

Columna DA-101

Ndmero de Componentes 6
Componente Clave Ligero Propileno
Componente Clave Pesado Propano

Componente  Moles Alimentadas Constante de Equilibrio

Etano 1.050 2.2103
Propileno 231.735 1.0673
Propano 113.505 0.9329
1-Buteno 0.770 0.4808
150-Butano 2.905 0.5164

N-Butano 0.035 0.4254
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Moles en el Domo/Moles en el Fondo -Clave Ligero- 18.744

Moles en el Domo/Moles en el Fondo -Clave Pesado_ 0.108
Reflujo Optimo/reflujo minimo 1.200
Condicién Térmica de la Alimentacién i 1.000
Reflujo Minimo 4 8,664
Reflujo Real 10,396
Nodmero de platos minimo’ 38,348
Ndmero de platos tedricos 110.218
Ngmero de platos reales 157 .454 )
Eficiencia de plato “ . 0.700
Nomero de platos tedricos arriba de la alimentacién 55.614
Ngmero de platos teéricos abajo de la alimentacién 54.604
Ndmero de platos reales arriba de la alimentacidn 79 .448
Ndmero de platos reales abajo de la alimentacién 78.006

Para los demds reflujos:

Rminimo Rop/Rmin. Rop No.de platos rea-
les

8,664 1.3 124,222

8.664 1.4 109.385

8.664 1.6 91.524

8.664 1.8 83.478

8.664 2.0 77.924

Los datos del balance de calor se muestran en la tabla siguiente:

Rop/RMin  Rmin Rop Qr (BTU/Hr) Qc (BTU/Hr)

1.2 8.664 10.397 11 025 288 11 086 721



1.3 8.664 11.263 11 863 913 11 875 346

1.4 8.664 12.130 12 703 505 12 714 938
1.6 8.664 13.862 14 380 754 14 392 187
1.8 8.664 15.595 16 058 971 16 070 404
230 8.664 17,328 17 737 188 17 748 621

CORRIGIENDO POR FACTOR DE SOBREDISENO:

Rop/Rmin Qr (BTU/Hr) Qc (BTU/Hr)
1.2 13 781 610 13 795 901
1.3 14 829 891 14 844 181
1.4 15 879 381 15 893 672
1.6 17 975 943 17 990 232
1.8 20 073 714 20 088 003
2.0 22 171 485 22 185 775

Una vez conocida la carga térmica correspondiente a la conden-
sacién y sabiendo que es la que se proporcionard al rehervidor, se puede de-
terminar el reflujo para la torre de baja presién mediante la siguiente ecuacién
ya mencionada anteriormente:

Qr = (R#1) D Hd,)-RD Hey+BHb() -FHF

Despejando R

Rz Qr - DHd(v) -BHb(I) A F H 1)
D (Hd (v) - Hd (1))
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Substituyendo para el primer valor de Qr

R=13 795 901 BTU/Hr - 234,70 Ib Mol/ Hr x 42.12 Ib/Ib Mol
% 305.29 BTU/Ib - 119.30 Ib Mol/Hr x 44.33 Ib/Ib Mol
« 206.92 BTU/Ib + 354.0 Ib Mol/Hr x 42.86 Ib/Ib Mol
x 189.66 BTU/Ib
(234.70 1b Mol/Hr)42.12 16/1b Mol x
(305.29 - 182.08) BTU/Ib

R= 10.3096

Considerando que el reflujo minimo para la torre de baja presién
| I

es igual a 7.835, la relacién reflujo de operacién entre reflujo minimo serd:

R op/ Rmin
1.3158
1.4257
1.5357
1.7553
1.9752

2.1950

Rop/ Rmin = 10.3096/7.835 = 1.3158

Resumiendo las operaciones efectuadas en los resultados siguientes:
Rmin Rop Qr (BTU/Hr) Qc (BTU/Hr)

7.835 10.3096 13 795 901 13 775 065

7.835 11.1702 14 844 181 ]4_ 823 345

7.835 12.0319 15 893 672 15 872 836

7.835 13.7532 17 990 232 17 969 39

7.835 15.4755 20 088 003 20 067 167

7,835 17,1978 22 185 775 22 164 938

Para esta columna los resultados del programa son:

Columna DA-102

Nimero de Componentes 6

Componente Clave Ligero Propileno

Componente Clave Pesado Propano
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Componente Moles alimentadas Constante de Equilibrio
Etano 1.062 2.5181
Propileno 234.383 1.0725
Propano 114.802 0.9254
1-Buteno 0.779 0.4114
Iso-Butano 2.938 0.4602
N-Butano 0.036 0.3612

Moles en el Domo/Moles en el Fondo -Clave Ligero-18.721

Moles en el Domo/Moles en.el Fondo-Clave Pesado- 0.107

Reflujo Optimo/Reflujo Minimo 1.316
Condicién Témica de la Alimentacién - 1.000
Reflujo Minimo 7,835
Reflujo Real 10.313
Ndmero de platos minimo 34.980
Nomero de platos tedricos 75.232
Ndmero de platos reales ‘ 1_07.474 ‘
Eficiencia de plato 0.700

Nomero de platos tedricos arriba de la alimentac. 37.974
Nomero de platos tedricos abajo de la alimentacién 37.258
Nomero de platos reales arriba de la alimentacién  54.248

Nomero de platos reales abajo de la alimentacién  53.226



Para los demés reflujos:

Rminimo
7.837
7.837
7.837
7.837

7.837

Rop/Rmin
1.4257
1,.5357
1.7553
1.9752

2.1950

Rop
11.173
12.035
13.756
15.480

17.202

30

No.de platos reales
93.482
84.433
75.462
69.605

64.792
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6.- DISENO Y SELECCION DE EQUIPO
6.1.- CALCULO DEL DIAMETRO DE LAS TORRES A DIFERENTES REFLUJOS |
Para determinar el didmetro se consideran las condiciones criticas
del sistema, que se encuentran en la base de la torre, por existir mayor presidn
y flujo (17).
A continuacién se describe el método empleado (2) desarrolldndose
para la torre de simple efecto y una relacién de :
Rop/min.= 1.2

ﬁ = 2.66 Ib/ft3 F = 24.60 Ib/ft3
IS

Vapor producido en el rehervidor:

Q= A (9 w =Qr/>\
Para Rop/min. Qr= 31 535 665 A =114.16 BTU/Ib
_ (31 535 665 BTU/Hr) (1 Hr) =28.847 13
= T14.16 BTU/Ib) (2.66 Ib/Ft3 (3600 seg) seg..

El gasto que se tiene en el plato inferior es igual a la suma del
vapor producido en el rehervidor mds el producto neto en la base; el vapor pro-
ducido en el rehervidor es de 276 241 Ib/Hr y el producto neto de acuerdo al
balance de materia es de 10 518 Ib/Hr. (diagrama 3)

G.P.M.=(276 241 + 10 518) Ib/Hr x 1 Hr x i3 x 7.48 GAL
60 min 24.60 Ib ft3

G.P.M. = 1453.32
| V dsg = Velocidad de disefio para bajantes |

1= V dsg =250 x 12250 G.P.M. / 2

2.- V dsg :4:%-(,:41\124.60-2.66 = 192.04 G.P.M./ fi2
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Vdsg =7.5 xﬁqﬁ.&: 7.5 \ﬁ—8\|24.60-2.66 < 149.04 G.P.M./ft2

Se selecciona el menor

En grdfica con F., X TS CAR= 0.38 ft/seg.
CAF = CAF, x factor del sistema

CAF = 0.38 x 1 = 0.38 ft/seg.

CAF = Factor de capacidad de vapor

V load = Carga de vapor en un plato

CFS = Vapor producido en el rehervidor

LT
V load = CFS\l Pv___28.847[ 2.66 =10.031 Ib/Hr
[ VK-UU-?R

En Fig. con 1453.32 G.P.M.

DT = Diam. de torre = 8'6" = 8.5 ft
FPL = Longitud de la trayectoria del flujo

NP = ndmero de pasos

FPL=9x DT =9x8.5z 38.25in
NP

AAM: érea activa minima
FFz factor de inundacion

AAM = V load + G .P.M. x FPL/13000
CAF x FF

AAM = 10.031 + 1453.32 x 38.25 /13000 = 50.20 ft2
0.38 x 0.75

ADM :z éGrea de bajantes minima

ADM = G.P.M. = 1453.32  =13.00 ft2
Vdsg x FF 14%.04x0.75

ATM = area de la columna minima

ATM{: AAM + 2 ADM



ATM, = 50.20 4 2x 13.00 = 76.20 ft2

ATMg = V load
0.78 x CAF x FF

ATM2 = 10.031 = 45,12 ft2
0.78 x 0.38 x 0.75

y se elige el valor mayor de ATM | y ATM7

IX DT = diémetro real de la torre
DT = ATM 3 76.20 = 9.85 ft
0.7854 0.7854

Enseguida se muestran los resultados obtenidos para los didmetros
de las torres a diferentes reflujos.
1.= Torre DA -100

Rop/Rmin. ft3/seg G.P.M. AAM ADM ATM DT

1.2 28.847 1453.32 50.20 13.00 76.20 9.85
1.3 31.016 1558.57 54,72 13.94 82.60 10.26
1.4 33.187 1663.95 59.35 14.89 89.13 10.65
1.6 37.527 1874.57 68.93 16.77 102.47 11.42
1.8 41.867 2085.20 78.51 18.65 115.81 12.14
2.0 46.207. 2295.83 82.98 20.54 12406 12.57
20= Torre DA - 101

Rop/min  f3/seg. G.P.M. AAM ADM ATM DT

1.2 10.508 916.20 25.40 9.32 44,04 7.49
1.3 11.307 983.51 27.62 10.00 47.62 7.79
1.4 12.107 1050.91 29.89 10.69 51.27 8.08

1.6 13.706 1185.54 34.56 12,06 58.68 8.64



34

1.8 15.305 1320.25 39.39 13.43 66.25 9.18
2.0 16.905 1454.96 44,40 14.80 74.00 D71
3.- Torre DA - 102

Rop/Rmin  f3/seg. G.P.M. AAM ADM ATM DT
1.3158 12.620 639.27 19.47 5.72  30.91 6.27
1.4257 13.579  685.81 21.11 6.14  33.39 6.52
1.5357 14.539  732.40 22.78 6.55 35.88 6.76
1.7553 16.457 825.48 26.09 7,38  40.85 7.21
1.9752 18.375  918.61 29.58 8.22  46.02 7.65

2.1950 20.294 1011.74 33.15 9.05 51.25 8.08

6.2.- DISENO Y EVALUACION DE COSTOS DE EQUIPO

6.2.1.- Torres.- Para determinar el costo (15). se requiere primero calcular
el costo de los platos y despues afiadirlo al costo del cuerpo. El costo total es
afectado por factores como material de construccién, presién de trabajo tipo
de plato, etc. El costo base es determinado por la altura, por el diémetro de la
torre y por el némero de platos.

Los costos obtenidos por este método se escalaron considerando los
ndices Marshall & Stevens publicados en la revista Chemical Enginneering para
la fecha de referencia del libro (15) y para el cuarto frimesfre‘de 1976 que res-
pectivamente son 274.0 y 513.3; como los valores obtenidos son en délares, se
consideré un tipo de cambio de $ 22.00 por délar.

Para la torre de simple efecto se determind que para una relacién

de Rop/Rmin = 1.2 el némero de platos requeridos es de 134.



~

Altura entre tangentes = (No.de platos-1) TS + 15 ft

Altura = (134-1) 1.5f + 15ft = 214.5ft

Diémetro = 9.85 ft

Con estos valores, se busca el costo base correspondiente que es de
90000 Dlls. (15)

Ajustando para material de construccién Fm = 1.00 para acero al

carbén y por factor de presién Fp = 1.20, tenemos:

Costo Actual = 90000 x 1.00x 1.20 x 513.3
274.0

Costo actual = 202 323 Dlls.

Para obtener el costo de instalacién se sigue un procedimiento re-
comendado (15) que establece un factor por ese concepto mds la diferencia en=
tre el costo actual y el costo base; aplicando un factor de 3..03 podemos deter-
minar el costo del equipo ya instalado.

Costo instalado = 202 323 x 3,03 + (202 323-90000)

Costo instalado = 725 362 Dlls.

A este v;:lor se tiene que afiadir el correspondiente por concepto de
los platos; el costo base iﬁcluye instalacién y se determina en una gréfica (15)
con la altura total correspondiente a los platos y el diégmetro de la torre; poste-

_riormente se cor‘rige este valor por los factores siguientes: Fs por separacién
entre platos, Ft por tipo de plato, Fm por material de construccién y finalmente
por escalacidn.

El costo base de los platos se determiné con una altura total =
134 x 1.5 ft = 201 ft y con un diémetro de 9.85 ft.

Costo base = 33 000 Dlls.

(15) Pégs. 90, 91, 94
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Con Fs=1.4, Ft=1.8 y Fm=0.0
Costo total = (Costo base (Fs + Ft + Fm)) Ind. Esc.

Costo total = 33 000 (1.4 +1.8 +0.0) _513.3
274.0

Costo total = 197 827 Dlls.
Costo total 